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RESUMO

Uma das caracteristicas da fermentacdo em estado solido € que ela ocorre na auséncia de agua
livre. Isso a torna vantajosa por simular o ambiente natural dos microrganismos com
possibilidade de uso de residuos agroindustriais in natura. Por outro lado, dificulta a
transferéncia de calor entre os elementos do processo e, com isso, a capacidade de controlar a
temperatura do meio fica debilitada. Por sua vez, a dindmica do crescimento microbiano e a
formacdo de produtos de interesse estdo diretamente relacionadas as condi¢fes ambientais,
cujas variagdes podem ser prejudiciais a produtividade do processo. Ao mesmo tempo, o calor
gerado pelo metabolismo microbiano aumenta a temperatura do processo, que necessita ser
regulada. Estudos que revelam como 0s microrganismos se comportam frente essas variagdoes
sdo escassos. Além disso, ndo foram encontradas leis de controle para a FES, com garantia de
estabilidade, a fim de se minimizar os efeitos dos disturbios. Duas frentes se destacam para a
viabilizacdo da FES: o desenvolvimento de um modelo matematico capaz de estimar os efeitos
das variagdes das condi¢des ambientais na dindmica do processo e um sistema de controle da
temperatura apropriado para lidar com os disturbios gerados pelo crescimento celular. Em
conjunto com a modelagem matematica, foram empregados mecanismos computacionais para
averiguar qual seria o perfil de temperaturas que mais favorece a formagéo dos produtos. Por
sua vez, foram estudados dois tipos de controladores: os proporcionais integrativos, pela ampla
aplicacdo industrial, e os preditivos baseados em modelo, pela versatilidade no controle
multivariavel. Os sistemas de controle foram testados em um biorreator de 11 litros de volume
nominal. Dentre varias, algumas metodologias para ajuste dos controladores proporcionais
integrativos foram avaliadas nos quesitos desempenho e estabilidade relativa durante a fase de
simulacfes. A metodologia que se provou estavel nos testes realizados foi implementada no
biorreator. Ja para o controlador preditivo, frente as incertezas do processo fermentativo, foi
necessario desenvolver um mecanismo de auto ajuste do modelo desenvolvido, a fim de que os
erros dos estados ndo estimados do processo real fossem compensados e o controlador tivesse
um desempenho adequado. Os resultados mostraram que o microrganismo, Aspergilus niger
3T5B8, produz uma quantidade maior de metabdlitos de interesse a uma temperatura constante
de 32°C. Além disso, ambos controladores utilizados apresentaram resultados apropriados aos
requisitos do processo fermentativo, ou seja, com desvio médio da temperatura de referéncia
menor do que 0,6°C.

Palavras chave: fermentacdo em estado sélido, controle proporcional integrativo, controle
preditivo, modelagem matematica, otimizagcdo do processo.






ABSTRACT

Solid-state fermentation is characterized by the growth of microorganisms in absence of free
water. In one hand, it is advantageous because simulates their natural environment, enabling
the use of agro industrial residues in natura. On the other hand, it limits heat transfer between
elements, restricting control over the temperature of the medium. In fact, the microbial growth
and the product formation dynamics are directly affected by the environmental conditions and
variations can be harmful to the process productivity. As a consequence, the temperature
increase caused by metabolic heat needs to be avoided. Studies concerning the microbial
dynamics dealing with these variations are scarce. Moreover, it was not found any control laws,
with guarantee of stability, which was designed for a reference tracking and to minimize the
disturbances effects. Thus, two fronts need to be addressed for the solid-state fermentation
viability: the development of a mathematical model able to estimate the effects of
environmental changes in the process; and a temperature control system able to handle the heat
from microbial metabolism. The model was used in a computational algorithm in order to
determine if there was a temperature profile that would be more favorable to the products
formation. In this work two control laws were studied, a proportional integrative, because it is
the most widespread in the industry, and a model base predictive controller, because of its
multivariable control versatility. Both control laws were simulated and then implemented in an
eleven liters agitated drum bioreactor. Some of the various methods for PI controller parameters
settings had their performance and relative stability requirement evaluated. The one that was
proved stable was implemented in the bioreactor. Due to the uncertainties of the fermentation
process, a self-adjustment mechanism was added to the predictive controller, in spite of the
developed mathematical model, in order to avoid some estimation mistakes caused by some
non-estimated states of the real process. The controller achieved an adequate performance with
this approach. The results showed that the microorganisms were more efficient at a constant
32°C temperature. In addition, both developed controllers presented appropriate results facing
the fermentation process requirement, with mean deviances from the referential temperature

below 0,6°C and a maximum error of 2,8°C.

Keywords: solid state fermentation, proportional integrative control, predictive control,

mathematical modeling, process optimization.
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Nomenclatura por Capitulo

Capitulo 1
Qi Parcela de transferéncia de calor
Q.ona Parcela de transferéncia de calor por conducéo térmica
Q.onv Parcela de transferéncia de calor por conveccao térmica
Qevap Parcela de transferéncia de calor evaporagéo da agua
To Calor gerado pela atividade microbiana
dTmei, Velocidade de variagdo média da temperatura do meio
dt  fermentativo
dM, . - .
o Velocidade de variagdo da massa de agua
Tevap ~ Velocidade de evaporacéo da agua
Mmeio Massa do meio fermentativo
Cpmeio  Calor especifico do meio fermentativo
A;;  Superficie de contato entre as superficiesi e j
k;j  Coeficiente de conducéo térmica entre as superficiesie j
T; Temperatura de uma superficie
hij Coeficiente de conveccdo térmica entre as superficiesie j
Vg Presséo de vapor de agua da fase gasosa
YL Pressdo de vapor de agua da camada limite

Calor latente de vaporizacdo da dgua

J/h
J/h
J/h
J/h

J/h

°C/h

mhK

Atm ou mmHg
Atm ou mmHg

2400k] /k g,,



UiS

dP
dt

dX
dt

Ts

Tco,

Taxa de transferéncia superficial de massa de agua

Mecanismos de transporte de agua

Producdo metabolica de agua

Umidade inicial do substrato

Constante da equacgéo logistica

Velocidade de formacdo dos produtos de interesse

Velocidade de varia¢do da biomassa

Velocidade de crescimento de biomassa

Crescimento especifico

Maxima biomassa por massa de substrato

Biomassa por massa de substrato

Constante de desaceleracao do crescimento microbiano
Velocidade de desaceleracdo da equacédo de desaceleracao

Tempo em que comeca a segunda fase de crescimento

microbiano
Tempo do processo

Consumo de substrato pela atividade microbiana

Velocidade de formagdo de CO2 pela respiragdo microbiana

kgw
m2h

kgw
m2h

kgw
kgxh

kgw +kgs

U/kgs

kgx/h

h—l
kgx/kgs
kgx/kgs

h—l

h—l

kgs/h

mmol
kgsh




Yeo,x

Mco,

Ge(t)

Ge(s)

Coeficiente de geracdo de calor por biomassa para crescimento

celular

Coeficiente de geracédo de calor por biomassa para manutencéo

celular

Coeficiente de producéo de dgua por biomassa para crescimento

celular

Coeficiente de producéo de dgua por biomassa para manutencéo

celular

Coeficiente de consumo de substrato por biomassa para

crescimento celular

Coeficiente de consumo de substrato por biomassa para

manutencao celular

Coeficiente de producdo de CO, por biomassa e substrato para

crescimento celular

Coeficiente de producéo de CO> por biomassa e substrato para

manutencéo celular

Coeficiente de formacao de produtos por massa seca de substrato

para crescimento celular

Coeficiente de formacao de produtos por massa seca de substrato
ndo associado ao crescimento celular

Velocidade de degradacéo dos produtos

Equacéo do controlador PID no tempo

Funcéo de transferéncia do controlador PID

J/kgx

J/kgxh

kgw/ng

kgw/kgxh

kgs/kgx

kgs/kgxh

mmol
kgxkgs

mmol
kgxkgsh

U
kgs

U
kgsh

h—l

Depende da
entrada e da

saida

Depende da
entrada e da

saida



Gy (s)

y(t)

Ly

Apypc

SMPC

Ju

E'(n)
Y°(n)

b(n)

Au(n)

Depende da

Funcdo de transferéncia do processo entrada e da
saida
Depende da
Ganho proporcional do controlador PID entrada e da
saida
Tempo integral h
Tempo derivativo h
. °C,RPM, L
Saida do processo
/min
Depende do
Entrada de referéncia do processo que esta sendo
controlado

Horizonte de previsdo do controlador preditivo

Horizonte de controle do controlador preditivo

Dinamica do modelo utilizado pelo controlador preditivo

Matriz dindmica

Funcéo objetivo do controlador preditivo

Erro entre a saida prevista e a referéncia do controlador preditivo
Valor da saida ndo forcada prevista pela matriz dindamica

Erro entre o valor da saida e o valor previsto pela matriz

dindmica no instante n

Proximas acOes do controlador preditivo



Capitulo 3

U

XM 1,2

kq

X

V1,2

X

V1,2

YXEnd

Mgna

Yxxit

My

kDEnd

kDXyl

dX

V1,2

dt

dX Tya
dt

Crescimento especifico

Maéaxima biomassa por massa de substrato para as respectivas

fases de crescimento
Velocidade de morte/inativagéo celular

Biomassa viavel para as respectivas fases de crescimento
Biomassa total para as respectivas fases de crescimento

Velocidade de acomodacéo da biomassa ao substrato

Tempo em que comeca a segunda fase de crescimento

microbiano

Coeficiente de formacao de endoglucanase por biomassa e

massa seca de substrato associado ao crescimento celular

Coeficiente de formacao de endoglucanase por biomassa e

massa seca de substrato ndo associado ao crescimento celular

Coeficiente de formacdo de xilanase por biomassa e massa seca

de substrato associado ao crescimento celular

Coeficiente de formacao de endoglucanase por biomassa e

massa seca de substrato ndo associado ao crescimento celular

Velocidade de degradacédo da endoglucanase por massa seca de

substrato

Velocidade de degradacdo da xilanase por massa seca de

substrato

Velocidade de alteragdo da biomassa vidvel para as respectivas

fases de crescimento

Velocidade de alteracdo da biomassa total para as respectivas

fases de crescimento

kgx/kgs

h—l




dF, ,

Velocidade de adaptacdo celular ao meio fermentativo

dt

dE,q Velocidade de formacdo de endoglucanase por massa seca de
dt  sypstrato

dX;  Velocidade de formacdo de xilanase por massa seca de substrato
dt

Tco,  Velocidade de formacao de CO2 pela respiragdo microbiana

Capitulo 4

Cpgy  Calor especifico do ar

Cp,  Calor especifico do vapor de agua

Cp, Calor especifico do ago inox

Cp. Calor especifico do policarbonato

Cp,,  Calor especifico da agua

Cp,, Calor especifico do marmore

Cps  Calor especifico do farelo de tribo
p Densidade do material
G, Massade ar da cuba
G, Massade ar na fase gasosa do biorreator

Massa de policarbonato da cuba

1006 —
kgK

1 _
900 koK

Sookg_K

1200 —
kgK

4182 —
kgK

858kg_K

440 —
kgK



N

Qp

Qo

Massa de aco do biorreator
Massa de 4gua no substrato
Massa de marmore da mesa
Massa de substrato

Fluxo de ar que alimenta o biorreator

Conveccdo térmica entre a parede da cuba e o ar exterior

Convecgdo térmica entre o substrato e o ar

Conveccdo térmica entre o substrato e o ar da cuba

Area de contato entre a parede da cuba e o0 ar exterior
Area de contato entre o substrato e o ar

Area de contato entre o substrato e o ar da cuba
Calor gerado pela atividade microbiana

Fragdo massica de vapor d’agua

Fragdo massica de vapor d’agua

Fragdo massica de vapor d’agua

Calor latente de vaporizacdo da agua

Umidade inicial do substrato

Calor trocado para o aquecimento/refrigeracdo da cuba

Calor residual gerado pelos equipamentos no interior da cuba

2400k]
/kgw

kga

kgaq + kgs

J/h
J/h



Tex t

dT,,
dt

dr,
dt

dr,
dt

dT;
dt

Ju

o

E'(n)

Y°(n)

ry (n)

é(k)

Au(n)

Temperatura do ambiente externo da cuba
Temperatura média interna da cuba

Velocidade de variagcdo média da temperatura do substrato

Velocidade de variagcdo média da temperatura do ar da fase gasosa
do biorreator

Velocidade de variacdo média da temperatura do ar da cuba

Velocidade de variagdo média da temperatura do ar que alimenta o

biorreator
Matriz dindmica
Funcéo objetivo do controlador preditivo

Vetor coluna que define o erro entre a saida prevista e a referéncia

do controlador preditivo

Vetor coluna que guarda o valor da saida ndo forgcada prevista pela
matriz dindmica

Vetor coluna que guarda o valor da referéncia de temperatura do
processo

Fator de ponderacdo da amplitude das acdes de controle

Erro entre a referéncia e o valor da temperatura média do meio

fermentativo
Vetor das proximas a¢6es do controlador preditivo
Matriz identidade

Matriz de estados de um sistema linear qualquer

°C
°C

°C/h

°C/h

°C/h

°C/h
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1. FUNDAMENTOS DE FERMENTACAO EM ESTADO
SOLIDO

1.1. INTRODUCAO

Os processos fermentativos vém sendo utilizados a milénios pelos seres humanos. A
fabricacdo de pées, vinho, queijos e outros laticinios e cerveja sdo exemplos do uso desses
processos. Basicamente, seus objetivos eram a transformacao de caracteristicas e propriedades
de alimentos, visando muitas vezes um prolongamento da sua vida Util. Apesar do largo periodo
de conhecimento sobre esses processos, somente a partir do século XIX é que os
microrganismos responséveis passaram a ser conhecidos. Ainda, somente durante a segunda
guerra mundial é que comecaram a ser utilizados em escala industrial, por causa da demanda

por antibioticos nas frentes de batalhas (Najafpour, 2007).

Os processos fermentativos podem ser divididos em dois grupos basicos: a Fermentacédo
Submersa (FS), a qual ocorre em meio liquido, e a Fermentacdo em Estado Solido (FES), que
é caracterizada pela auséncia de agua livre. Durante e ap6s a segunda guerra mundial a FS foi
largamente desenvolvida principalmente devido as facilidades de controle das varidveis
internas do biorreator quando comparada com a FES. A temperatura do meio, o pH, a agitacdo
e aeracdo sao mais simples de serem controladas por estarem em meio liquido. Por sua vez, a
FES, na qual o meio fermentativo é solido e heterogéneo, foi preterida justamente pelas
dificuldades de transferéncia de calor e massa inerentes a ampliagdo da escala (Schaechter,
2004).

Se 0 objetivo desses processos for a producéo de enzimas celuloliticas, a FES apresenta
algumas vantagens em relacdo a FS, sendo as mais relevantes uma maior producao de enzimas
por unidade volume fermentado, maior estabilidade térmica e menor susceptibilidade a
problemas de inibi¢do por substrato (Holker et al., 2004). Além disso, residuos agroindustriais
como o bagaco de cana podem ser utilizados como substratos para tais fermentac@es, servindo

como fonte de carbono e energia.

Nesse trabalho os principais objetivos sdo: aprofundar o conhecimento da produgéo de
celulases, utilizando um planejamento central rotacional para modelar o processo em diversas

condi¢cdes ambientais; controlar um biorreator do tipo tambor rotativo comparando-se algumas
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técnicas de ajuste para rejeicdo de distarbio e, por fim, otimizar uma batelada controlando as

condi¢des ambientais em tempo real.

1.1.1. Processos Fermentativos

Desde a Segunda Guerra Mundial a FS vem sendo o principal tipo de processo utilizado
para producdo de varios produtos devido as facilidades de controle das variaveis internas do
biorreator (Carlile et al., 2001). Muitos foram os avancos tecnicos desenvolvidos para as
aplicacdes industriais da FS, que podem ser encontrados nos mais diversos processos de
producdo de farmacos, enzimas, pigmentos, aromatizantes, dentre outros. No entanto, o
ambiente de crescimento natural da grande maioria dos microrganismos se dd em meios sélidos.
Considerando-se os fungos, apenas 1% de das espécies conhecidas sdo adaptadas para
ambientes aquaticos, ainda que a evolucdo dessas tenha se dado em ambientes terrestres.
Consequentemente, o cultivo desses em ambientes liquidos pode afetar seu, assim como 0s

metabdlitos produzidos (Holker et al., 2004).

O trabalho desenvolvido nessa tese esta inserido no contexto da producéo de etanol de
segunda geracdo através da rota enzimatica, sendo que o principal objetivo é contribuir no
desenvolvimento do processo da producao das enzimas celuloliticas. A rota enzimatica tem sido
preferida no desenvolvimento das atuais plantas de etanol celuldsico, principalmente devido
aos custos financeiros, técnicos e ambientais quando comparados a hidrolise acida. Por
hidrolise, deve-se entender a quebra das longas cadeias de agucares presentes na celulose,
principalmente proveniente do bagaco da cana de acgucar, palhas e madeira, em agucares
apropriados para a fermentacdo alcoolica, ligada ao etanol de primeira geragdo (Pirota et al.,
2013)

Ao se comparar a producdo de enzimas celuloliticas (CMCase, FPase e
Betaglucosidade) produzidas por FES e FS, encontra-se na literatura que a primeira € capaz de
produzir mais do que 50 vezes o montante de enzimas da FS por volume de meio, assim como
produzir outros metabdlitos ndo secretados na FS (Li et al., 2013). Além disso, a FES gera uma
quantidade menor de efluentes liquidos e possui menores custos de processo. Apesar de
apresentar algumas vantagens competitivas com relacdo a FS, a utilizacdo da FES em uma
escala viavel industrialmente néo foi possivel principalmente devido a dificuldades na remocéo

do calor produzido pela atividade microbiana (El-Bakry et al., 2015). Também s&o encontradas
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dificuldades na agitacdo do substrato, gradientes de pH e atividade de &gua. A Tabela 1 mostra
uma compilacdo das principais vantagens e desvantagens da FES em relacdo a FS (Holker et

al., 2004).
Tabela 1.1: Vantagens e desvantagens da FES em relacdo a FS.
Fator FES FS
Barato, pode ser utilizado quase qualquer
Substrato fonte de celulose como substrato, em geral Caro.

residuos agroindustriais.

N&o necessarias, mas depende do Essenciais, em geral as

Condigdes de microrganismo sendo cultivados, quanto contaminac6es sdo
maior o periodo para crescimento melhores  ocasionadas por bactérias de

assepsia
deverdo ser as condicOes de assepsia. rapido crescimento.
) ) Auséncia de agua livre, consequentemente o
Umidade do meio - Meio liquido
menor desperdicio.
Alta Baixa

Producdo enzimatica
Dificil, para cada processo desenvolvido

uma nova solucéo em agitacéo deve ser .
L L ] ) Facil, por se tratar de um
Agitacdo trabalhada devido as particularidades de .
o meio liquido.
cada substrato e também da sensibilidade

do microrganismo a ruptura das hifas.
Facil, por se tratar de um

Dificil, as transferéncias de calor e massa . )
Controle do processo o S ) meio liquido agitado, em
sdo limitadas devido a auséncia de agua

(Temperatura e pH) i geral 0 mesmo é
ivre;

considerado homogéneo.

Muito dificil, principalmente por causa das
dificuldades de controle do processo, sendo

necessario o desenvolvimento de um

Facil, equipamentos
industriais sdo vendidos

Aumento de escala ) ]
desenho de biorreator novo para cada novo comercialmente.

processo.
) . . Biorreatores maiores devido
VVolume do Biorreatores menores devido a maior o
) o a menor produtividade por
biorreator produtividade por volume fermentado.
volume fermentado.

As informacgdes da Tabela 1 mostram que as maiores necessidades da FES sdo um

sistema de controle capaz de lidar com os distarbios gerados pelo crescimento microbiano,
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aliados a um bom conhecimento do processo e ao desenvolvimento de solucGes especificas para
cada tipo de biorreator escolhido para processos especificos. As se¢des 1.2 a 1.5 trazem maiores
informacdes a respeito do que ja foi realizado e que € relativo ao processo desenvolvido nesse

trabalho.

1.2. BIORREATORES DE FES

A FES é subordinada a diversos fatores, dentre eles, a sele¢cdo de microrganismos e
substratos e suas relacdes fisico-quimicas; a transferéncias de calor e a massa no interior dos
biorreatores, que por consequéncia definem o desenho e geometria dos mesmos. Nesse
contexto, diversos tipos de biorreatores foram desenvolvidos, cada um considerando as
caracteristicas ambientais favoraveis ao desenvolvimento dos microrganismos e a

produtividade dos metabdlitos de interesse (Thomas et al., 2013).

Os biorreatores mais comumente encontrados na literatura s&o classificados
principalmente com respeito a agitagdo do meio e o tipo de aeragdo utilizados, sendo divididos
em agitados, ndo agitados e intermitentes e com aeracao forgada ou ndo forcada. Também sdo
divididos quanto ao volume util dos mesmos, sendo considerados em escala de bancada, escala
piloto e biorreatores industrias, variando-se o volume de alguns gramas para toneladas entre
essas escalas. Para qualquer combinacéo de agitagdo/aeracdo com a geometria do biorreator, a
sensibilidade do microrganismo a agitagdo e as variagbes de temperatura no interior do

substrato sdo fatores fundamentais durante o seu desenvolvimento (Mitchell et al., 2006).

A remocéo de calor durante os processos de FES tem sido feita tipicamente através da
conducdo térmica das paredes ou do resfriamento por evaporacao de dgua, dependendo do tipo
do biorreator (Durand, 2003). Mais recentemente, métodos de variacdo de pressdo no interior
dos biorreatores tém sido empregados com sucesso, acrescenta-se ainda que esse tipo de
resfriamento pode ser aplicado tanto em sistema agitados quanto de leito fixo (He e Chen,
2013).

Significativas melhorias no entendimento de como projetar, operar e escalonar
processos de FES tem como base a aplicacdo de técnicas de modelagem para descrever 0s
fendmenos bioldgicos e de transporte no sistema (Mitchell et al., 2006) (Stuart et al., 1999)

(Stuart e Mitchell, 2003). Na maioria das vezes, 0s estudos de caracterizagdo desses processos
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sdo feitos com base nas propostas de biorreatores ja existentes, tais como: 0s de coluna, bandeja,

tambor rotativo.

1.2.1. Biorreatores Tipicos

Em escala de bancada, frascos, placas de petri e erlenmayers sao os tipos de biorreatores
muito utilizados. Isso se deve as suas facilidades operacionais, como o grande nimero de
experimentos em paralelo. Porém, sdo limitados quanto a agitacao e aeracdo, pois em geral sdo
estaticos e as trocas dos gases ocorrem por difusdo através da tampa porosa adaptada a cada
modelo utilizado (Durand, 2003).

O biorreator construido em colunas, conforme mostrado na Figura 1.1 é um dos mais
utilizados (Raimbault e Alazard, 1980), pois foi projetado para alguns gramas de substrato,
servindo para estudos do comportamento de processos com relacdo as condi¢bes de aeracédo,
umidade inicial do substrato, temperatura do meio (Farinas, C. S. et al., 2011). A remocao de
calor é feita atraves da parede da coluna que fica imersa em um banho termostatizado a uma
temperatura definida pelo usuério. A aeracdo é feita pela parte inferior da coluna. Nos
biorreatores do tipo tambor agitado/rotativo horizontal, a aeragdo pode tanto ser superficial ao
substrato como ocorrer de maneira for¢ada, ou seja, 0 ar passa através do substrato. A agitacédo
do mesmo é comumente realizada através de pas cujo movimento é transferido pelo eixo central
que esta acoplado a um motor, porém também sdo encontrados biorreatores nos quais as pas se
encontram presas a parede externa que se movimenta. As principais vantagens relativas ao uso
da agitacdo sdo: reducdo da heterogeneidade do meio, melhor circulacdo de gases e trocas de
calor. A decisdo acerca da geometria das pas e como sera efetuado o seu movimento dependem
principalmente das caracteristicas do substrato que esta sendo utilizado e da sensibilidade do
microrganismo as tensdes geradas pela agitacdo (Durand, 2003). A Figura 1.2 mostra o do
tambor rotativo utilizado por Lindenfelser e Ciegler (1975) e a Figura 1.3 o tambor agitado
utilizado por Nagel et al (2001).

A principal questdo a ser considerada para os biorreatores de escala piloto e industrial é
a remocdo de calor. Essa se torna critica devido aos grandes volumes de substrato sélido
utilizados associados aos baixos coeficientes de trocas térmicas. Na maioria dos casos, a
transferéncia de calor ocorre através do resfriamento evaporativo, que é definido pelo transporte

de calor causado pela evaporacdo da dgua presente no meio fermentativo. Esse método depende
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da érea de superficie do meio em contato com a camada de ar da fase gasosa. As paredes do
biorreator também cumprem importante papel no resfriamento do meio, contudo, sdo mais
dependentes do volume do biorreator. Ambas metodologias séo limitadas pela agitacdo ou ndo
do meio (Nagel et al., 2001b).

Figura 1.1: Biorreator do tipo colunas aeradas. As setas indicam a direcdo do fluxo de ar.

Q- T mm
) e Amm

e = e e

@ in.22mm
Dac. 26 mm

A Figura 1.1 foi copiada de Raimbault e Alazard, (1980).
Figura 1.2: Tambor rotativo utilizado nos estudos de Lindenfelser e Ciegler (1975).
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Figura 1.3: Tambor rotativo utilizado por Nagel et al (2001).

Como exemplo de biorreator com agitacdo em média escala, cita-se um com capacidade
com cerca de uma tonelada para fermentacdo de polpa de beterraba sacarina. Este biorreator
tem sido utilizado na producdo de enzimas e biopesticidas, no entanto apresenta dificuldades
de esterilizacdo. Mesmo assim, outros dois modelos baseados nesse biorreator foram
desenvolvidos, cada um com capacidade para 50 toneladas. A Figura 1.4 ilustra seu diagrama
esquematico, sendo o mesmo considerado um biorreator de leito agitado com aeracdo forcada
(Durand, 2003).

Figura 1.4: Planta piloto de um biorreator de leito mixado. Sdo as partes constituintes: 1- Motor de
deslocamento das pas em parafuso, (2) Motor das pas, (3) valvula para spray de agua e inoculo, (4)
sensores de temperatura, (5) medidores de peso, (6) sensor de umidade relativa, (7) cooler, (8)
umidificador por injecdo de vapor d’agua, (9) sensor de fluxo, (10) ventilador, (11) aquecedor, (12) filtro
de ar e (13) cooler.

14
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A Figura 1.4 foi copiada de Durand (2003).
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Dentre os biorreatores ndo agitados o tipo Koji é provavelmente o mais antigo, mais

simples e também um dos mais utilizados. Sdo construidos em bandejas empilhadas, com no

maximo 15cm de substrato em cada uma, sendo colocados em ambientes climatizados, com ou

sem aeracdo forcada (Durand, 2003), conforme ilustra a Figura 1.5.

Figura 1.5: Biorreator do tipo Koji: (1) Sala climatizada, (2) valvula de 4gua, (3) ldmpada UV, (4, 8, 13)
ventiladores, (5, 11) filtros de ar, (6) saida de ar, (7) umidificador, (8) aquecedor, (10) recirculacdo de
ar, (12) entrada de ar, (14) bandejas, (15) prateleiras para as bandejas.
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A Figura 1.5 foi copiada de Durand (2003).

1.3. MODELAGEM MATEMATICA DE BIORREATORES E
PROCESSOS DE FES

Modelos matematicos de biorreatores sdo descritos em termos de balangcos de massa e

energia, afim de descrever o comportamento do meio fermentativo em fungdo da atividade

microbiana e das alteragdes das variaveis manipuladas (Mitchell et al., 2006). Os fatores mais

importantes a serem considerados sao:

Transferéncia de calor e massa entre 0 meio fermentativo e o ambiente ao seu
redor (paredes do biorreator e fase gasosa do mesmo)

Calor gerado pela atividade microbiana

Consumo de substrato ou nutrientes em particular

Consumo de 0, ou producéo de CO,

Producdo e evaporacao de agua

Formacdo de produtos
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1.3.1. Transferéncia de Calor

A forma geral das equacdes de balanco de energia é descrita pela Equacédo 1.1:

ATei
mmeiOCPmeio % =20 £0Q,xQ3t-+1 (1.2

onde Myeio € Treio SA0 respectivamente a massa e a temperatura do meio fermentativo, Cp_ .
e o calor especifico global do meio, r, € o calor gerado pela atividade microbiana e Q,, Q, €

Q5 representam diferentes parcelas da transferéncia de calor no biorreator.

Os processos de transferéncias de calor ocorrem principalmente por conducéo,
conveccao e evaporacdo. Para a conducdo tém-se as trocas através do meio, do meio com as
paredes do biorreator e do meio com a fase gasosa. Também podem ser consideradas as trocas
da parede do biorreator com o ambiente externo (Mitchell et al., 2006). A Equacédo 1.2 descreve

de forma o fenémeno:

Qcond = k12A12(T1 - Tz) (1-2)

onde k descreve o coeficiente de conveccao térmica entre os meios, A é a superficie de contato

entre esses, T é a temperatura dos mesmos e o0s indices 1 e 2 Sdo 0s meios em questéo.

A conveccado térmica é definida pelas trocas térmicas entre um meio e um fluido em
movimento relativo. Em biorreatores de FES, ocorre principalmente entre o meio fermentativo
e o ar que flui no interior do biorreator, entre o fluxo interno de ar e as paredes do mesmo e
entre as paredes externas do biorreator e 0 meio externo. A conveccao pode acontecer de forma
natural ou forcada, de modo que a segunda acontece quando o fluido estd em movimento
forcado nas proximidades do meio de troca. No caso do meio fermentativo, a convecgdo pode
ocorrer superficialmente ou no proprio meio, dependendo da agitacdo, porosidade do meio e
circulacdo forcada de ar. A conveccdo forgada diminui a camada limite do ar que circula ao
redor do meio, aumentando assim o coeficiente de transferéncia de calor (Mitchell et al., 2006).

A Equacdo (1.3) descreve esse fendmeno.

Qconv = h12A12(T1 - Tz) (1-3)

Onde h descreve o coeficiente de conveccéo térmica entre 0s meios, A € a superficie de contato

entre esses, T é a temperatura dos mesmos e os indices 1 e 2 sdo 0s meios em questao.
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A evaporacdo é um fendmeno de grande impacto na capacidade de controle da
temperatura do meio fermentativo em biorreatores de maior porte (Nagel et al., 2001b). A taxa
de evaporacdo térmica depende da atividade de agua no meio, da area de contato desse com o
ar, da umidade relativa e da velocidade superficial do ar circundante ao meio fermentativo. A
atividade de a4gua do meio é uma relacdo entre a massa de dgua e a massa de substrato seco,
sendo definida pela disponibilidade de agua para o microrganismo ndo retida no substrato
solido. Essa disponibilidade varia para cada substrato. A quantidade de agua que evapora por
unidade de tempo é definida pela pressdo de vapor de agua no ar da camada limite
(substrato/fase gasosa) e a presséo de vapor da fase gasosa. De maneira geral, o ar da camada
limite é considerado saturado de vapor, mas somente é valido para atividades de dgua proximos
a 1. Sob essas condicOes, a Equacdo (1.4) expressa a taxa de evaporacdo de agua e a Equacdo

(1.5) o calor removido através da evaporacao (Mitchell et al., 2006).
Tevap = kwA(YQ - yL) (1.4)
Qevap = HVkWA(yg - yL) (1-5)

Onde k,, é o coeficiente de transferéncia de massa por unidade de area por unidade de tempo,
A é a area de contato entre as duas superficies, y, € a pressdo de vapor da fase gasosa, y, € a

pressdo de vapor da camada limite e H, o calor latente de vaporizacdo da agua.

1.3.2. Transferéncias de Massa

As transferéncias de massa no interior de um biorreator estdo predominantemente
relacionadas ao consumo e produgdo de &gua e consumo de substrato. Essas transferéncias estéo
relacionadas em parte com a refrigeracdo do meio a partir do resfriamento evaporativo e através
da respiragcdo microbiana, na qual a reagdo de transformacéo de glicose em energia produz agua
e CO, (SHULER, 2002). A Equacéo (1.6) mostra a forma geral do equacionamento do balanco
de agua no substrato. Considera-se como principal mecanismo de remocéo de agua do meio a

evaporacédo causada pela passagem de ar, descrita na Equacéo (1.4).

dM,
dt

=1R; xR, xRzt (1.6)
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Onde Ma é a massa de 4gua no meio, R;, com i = 1, 2, 3, 0s mecanismos de transporte de agua

no meio e r, a producdo metabdlica de agua.

1.3.3. Cinética do Crescimento Microbiano

O crescimento microbiano é a principal causa das mudancgas nas condi¢es ambientais
em processos de FES. Da respiracéo celular provem o calor que altera a temperatura do meio e
a energia para todas as atividades bioquimicas. Das atividades bioquimicas provém os
metabolitos celulares que alteram o meio, que em sua maioria sdo 0s objetos de interesse em
tais processos (Carlile et al., 2001). Por esses motivos, o crescimento tem sido amplamente
estudado e modelado, a fim de se compreender melhor seus mecanismos e também como
otimiza-los. Em FES, os principais modelos utilizados para descrever o crescimento microbiano
sdo mostrados na Tabela 1.2, na Figura (1.6) sdo mostrados os perfis de crescimento para cada

um dos modelos.

Tabela 1.2: Forma diferencial dos principais modelos de crescimento usados em FES (Mitchell et al.,
2006).

Numero da .
Nome Equacéo . Parametros
Equacéao
dX
Linear — =k 1.7 k
= (L.7)
Logisti ax_ X(1 <X>n 1.8 X
ogistica dr Hm X, (1.8) Hmy Am T
. dX
Exponencial - = kX (1.9) Hm
dx uyX, t<t, K, Kp,
Duas Fases T { K Xe t  t>t, (1.10) ot

Os modelos de crescimento microbiano sdo ajustados/validados utilizando-se
metodologias de glucosamina (Hamidi-Esfahani et al., 2004) e/ou dados da respiracéo celular.
Os dados de glucosamina retornam valores desta por massa seca de células, que posteriormente
sdo convertidos em massa de células por massa seca de substrato. Essa medida é possivel, pois
se trata de uma substancia presente somente nas células. Os dados da respiracdo celular sdo

uma estimativa indireta da cinética de crescimento microbiano a partir da curva de respiracéo,
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na qual a biomassa é calculada em funcdo dos dados da respiracdo microbiana, conforme

mostrado na sec¢do 1.3.4.

Figura 1.6: Perfil de crescimento das Equacdes: Linear, Logistica, Exponencial e Duas Fases.

Linear Logistica

Biomassa
Biomassa

Tempo Tempo

Exponencial Duas Fases

Biomassa
Biomassa

Tempo Tempo

A Figura 1.6 foi adaptada de Mitchell et al (2006).

1.3.4. Efeitos do Crescimento Microbiano

Os principais efeitos sofridos pelo substrato em funcdo da atividade microbiana séo: a
liberacdo de calor, consumo de substrato, consumo de O, producdo de CO; e de agua e
formagdo dos produtos desejados. Esses efeitos estdo relacionados com a respiracéo
microbiana, descrita pela Equacdo (1.7), pois essa é reacdo responsavel pela producdo da

energia necessaria a todas as atividades celulares do microrganismo.
C¢H,,04 + 36 Pi + 36 ADP + 60, — 6C0, + 6H,0 + 36ATP (1.7)

Nota-se ainda que as equacdes de balanco de massa e energia também estdo relacionadas com
a manutencdo celular. Assim, as Equagdes de (1.8) a (1.12), determinadas pela dindmica
estudada por Ludueking-Piret (Shuler, 2002), descrevem, respectivamente, a producéo de calor,
a producdo de agua, o consumo de substrato, a producédo de C 0, e a formagdo dos produtos de
interesse. A biomassa é descrita por X, Q € referente ao calor, S ao substrato e P ao produto
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desejado. A Tabela 1.3 mostra alguns valores tipicos na literatura para os pardmetros dessas

Equacoes.
dX
dX
Tw = Yux dt +my, X (1.9)
_ LA x (1.10)
Ty = T mg .

Tco, = YCOZXE + meo, X (1.11)
dP ax
E = YPX% + me - kDP (112)

Na Equacéo (1.12) o termo —kj P descreve a degradacdo do produto. Nas Equacdes de (1.8) a
(1.12) os parametros Y, sdo os coeficientes de formacao de produtos e consumo de substrato
referentes ao crescimento celular e os parametros m,, sao referentes a manutencéo celular. Onde
A é referente ao consumo de agua, Q & geracdo de calor, S ao consumo de substrato, CO> a
formacéo de CO; e P a formagéo de metabolitos de interesse. Nessas equagdes, X é referente a

biomassa. Na Tabela 1.3, os indices W sdo referentes a agua, o indice C ao CO2 e 0 O ao O..

Tabela 1.3: Valores tipicos dos parametros de producéo de calor, gases e agua e consumo de substrato.

Parametro Microrganismo Valor Referéncia
Yox Rhizopus oligosporus 7983.10° [kgﬁ( h] Sargantanis et al (1994)
my Rhizopus oligosporus 329,0.103 [kgﬁ( . Sargantanis et al (1994)
Yox Giberela fujikuroi 1,54.107 [ﬁ] Pajan et al (1997)
Mo Giberela fujikuroi 3.3.105 [L] Pajan et al (1997)
kgS.h
. . kgu,o .
Ywx Rhizopus oligosporus 0,304 kg_X Sargantanis et al (1994)
: . kgu,o .
my Rhizopus oligosporus 0,304 kgX.h Sargantanis et al (1994)



Ywo Aspergilus oryzae
Ywo Giberela fujikuroi
Yxs Rhizopus oligosporus
mg Rhizopus oligosporus
Yxs Giberela fujikuroi
mg Giberela fujikuroi
Yex Rhizopus oligosporus
me Rhizopus oligosporus
Yex Giberela fujikuroi
me Giberela fujikuroi
Phanerochaet

Ypx

chrysosporium

Phanerochaet
mp .
chrysosporium
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mol
1,22 [—HZO] Nagel et al (2001b)
molo,
0.79 [moleo] Lekanda e Perez-
"7 | mol, Correia (2004)
kgX
0,599 [L] Sargantanis et al (1994)
kgS

0,019 [ kgX ] Sargantanis et al (1994)
P kgson 9

kgXx
0,55 [i] Thibault et al (2000b)
kgS
kgX .
—_— Thibault et al (2000b

00125 [ (20000
kg CO5 .

0,764 9= 22 Sargantanis et al (1994)
| kgX |
kgCO, .

0,031 Sargantanis et al (1994
A 9 (1994)
kgCO0,)

0,952 |~2=2 Thibault et al (2000b)
| kgX |
'kgCO;

0,015 _%_ Thibault et al (2000b)
kgE Sharma-Shivappa et al

0,006[ 9o ] &
kgGlucosamina (2014)
kgEnz Sharma-Shivappa et al
4,15.107° ]
kgGlucosamina- d (20 14)

Nesta tese, a modelagem matematica tanto do biorreator quanto do processo

fermentativo sdo adaptac@es dos modelos encontrados na literatura as particularidades do

processo desenvolvido. Sdo consideradas particularidades do processo 0s mecanismos de

crescimento microbiano e a instrumentacao disponivel no biorreator. Os principais objetivos da

modelagem matematica sdo: auxiliar no desenvolvimento do controle do biorreator

desenvolvido e na otimizacdo da producdo de enzimas celuloliticas.

1.4. INSTRUMENTACAO E CONTROLE DE BIORREATORES DE

FES

1.4.1. Instrumentacao
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O monitoramento e controle das condi¢cdes ambientais em FES apresentam uma série
de dificuldades oriundas da complexidade e heterogeneidade do meio fermentativo e da
diversidade de geometrias nos biorreatores existentes (Bellon-Maurel et al., 2003). Conforme
ja descrito, na FES o crescimento dos microrganismos se da em um ambiente com auséncia de
agua livre, o que resulta em baixos coeficientes de trocas térmicas e transferéncias de massa no
meio fermentativo. Consequentemente, 0 microrganismo se desenvolve de maneira desigual
por todo o substrato, 0 que gera gradientes nos efeitos associados ao seu crescimento. Também
ha que se considerar que existem biorreatores agitados e ndo agitados, com leitos horizontais
ou verticais e em diversos formatos, cada um demandando um sistema de monitoramento e

controle especificos.

A instrumentacdo € indispensavel na detec¢do de condi¢Bes operacionais andmalas de
um biorreator e essencial para a correta realimentacdo das informacgdes necessarias para o0 seu
devido controle (Bellon-Maurel et al., 2003). Essa pode ser dividida em: 1- aquisi¢do dos sinais
referentes variaveis de estado do processo; 2- acionamento das varidveis manipuladas do

biorreator. As principais variaveis de estado de um processo de FES sdo:

1- Temperatura do meio fermentativo

2- Concentracéo dos gases expelidos

3- Umidade ou atividade de agua do meio fermentativo
4- pH do meio fermentativo

5- Metabolitos produzidos.

Dentre essas variaveis, somente a (1) e a (2) sdo atualmente passiveis de serem medidas em
tempo real, as demais requerem andlises externas de amostras retiradas do biorreator (Mitchell
et al., 2006).

A medida da temperatura do meio é geralmente feita através de sensores resistivos
(PT100 ou PT1000). Comumente sdo utilizados mais do que um sensor para a aquisicdo de
dados espaciais para célculo da temperatura média no biorreator. A disposicdo dos sensores
depende da geometria do biorreator, mas sdo usualmente colocados préximos as paredes para

evitar contatos com as pas que agitam o meio (Bellon-Maurel et al., 2003).

As medidas de Oz e CO> podem ser feitas simultaneamente na linha de saida de gas do
biorreator. As medidas de oxigénio sdo comumente realizadas por cromatografos a gas,

enquanto o gas carbonico € medido através de espectroscopia de infravermelho. Também sdo
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utilizados métodos quimicos, porém esses ndo permitem aquisi¢cdo de dados em tempo real
(Bellon-Maurel et al., 2003).

As medidas da umidade do meio sdo comumente realizadas em balancas de umidade, as
quais removem a agua do substrato por evaporacao, comparando a massa perdida com a inicial.
Tentativas de se medir a umidade do meio também foram testadas por metodologias de
espectroscopia de infravermelho, mas sdo facilmente implementadas em novos equipamentos
(Bellon-Maurel et al., 2003). Por sua vez, ndo existem eletrodos para se medir o0 pH em FES.
Geralmente é adicionada uma solucdo tampédo ao meio fermentativo para se compensar as

variagdes do pH causadas pela atividade microbiana.

As varidveis que sdo usualmente manipuladas a fim de se controlar os estados de um

biorreator de FES sao:

Aquecimento/refrigeracao
Fluxo de ar
Umidade relativa do ar

Velocidade de agitacdo do meio

o &M w0 Do

Pressao interna do ar no biorreator.

Atreladas ao aquecimento/refrigeracdo do biorreator estdo a temperatura e a umidade
relativa do fluxo de ar que alimenta 0 mesmo. Isso ocorre, pois, a temperatura do ar que o
alimenta varia de acordo com a temperatura do ambiente controlado, consequentemente a
umidade relativa do ar aumenta ou diminui conforme a temperatura diminui ou aumenta,
respectivamente. Do controle dessas variaveis resultam o resfriamento pelas paredes do
biorreator e o resfriamento pela evaporacdo da 4gua na camada limite entre a fase gasosa e 0
meio fermentativo. Além disso, a aeracdo € responsavel pela retirada dos gases resultantes da

atividade microbiana.

A velocidade de agitacdo do meio contribui com maiores coeficientes de trocas térmicas
e consequente diminuicdo de gradientes de temperatura. Por outro lado, 0os microrganismos
podem ser sensiveis a agitacdo, o que pode gerar perdas nos produtos de interesse
(Sukumprasertsri et al., 2013). Alguns trabalhos utilizam varia¢bes da pressdo interna do
biorreator com o objetivo de se melhorar as trocas térmicas no substrato. Essa metodologia é

comumente empregada em biorreatores de leito fixo (He e Chen, 2013).
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1.4.2. Controle dos Processos

A realimentagdo nas malhas de controle de processos tem sido largamente utilizada,
porque traz melhorias em seus desempenhos. 1sso ocorre, pois, 0s dados medidos nos instantes
presente e passados sao utilizados para se calcular as acdes de controle que visam corrigir a
trajetéria das varidveis de estado do processo. Devido as facilidades de sintonia e
implementacdo, os controladores Proporcional-Integrativo-Derivativo (PID) tem sido os mais
utilizados no controle de processos industriais. Atualmente, cerca de 90% dos controladores
utilizados em processos sdo PIDs. Mais especificamente, os controladores Pl sdo mais
largamente utilizados por causa da sensibilidade da acédo derivativa aos ruidos provenientes dos
sensores dos processos. (Astrom e Hagglund, 2001). Em processos de FES, os tipos de
controladores mais comumente utilizados séo: “ON/OFF” (Liga/Desliga), PID (classico) e

controladores preditivos (Mitchell et al., 2006).

1.4.2.1. Controladores Liga/Desliga

O ajuste de controladores do tipo Liga/Desliga é baseado em uma regra simples: se
variavel medida maior que referencia entdo liga, sendo desliga. Por liga ou desliga também s&o

consideradas alteragcGes com nivel fixo das agdes de controle.

Barstow et al (1988) desenvolveram um biorreator do tipo tambor rotativo com quinze
litros de volume total. O fungo Rhizopus oligosporus foi cultivado em uma mistura de amido
de arroz com farinha de milho. O controle da temperatura do substrato era estabelecida através
de duas estratégias: (1) quando a temperatura interna ficasse maior do que 37 °C o fluxo de ar
aumentava de 6,2 L.min* para 8,5 L.min*; (2) durante a fase de crescimento exponencial (por
volta das 30 primeiras horas da fermentacéo) o ar foi mantido seco e tmido durante o restante

da fermentacdo. A Figura 1.7 mostra os resultados obtidos.

Saucedo-Castafieda et al (1994) construiram um biorreator do tipo coluna com
temperatura controlada, com 4 cm de didmetro interno e 90 cm de altura. A temperatura do
processo foi mantida por meio de uma jaqueta térmica que mantinha as paredes do biorreator a
30°C. Eles optaram por controlar a concentragdo de CO> na saida do biorreator ao cultivar
Schwanniomyces Castelli CBS2863 em bagaco de cana, a qual deveria ser mantida com uma

concentracéo igual ou inferior a 2%. O objetivo dessa abordagem foi manter a cultura em uma
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condigéo ndo limitante de oxigenacgéo ao longo do processo. Para isso, foi realizada combinacao
de quatro valvulas solenoides que controlavam quatro linhas de ar capazes de prover
respectivamente: 100mL.min, 200mL.min, 400mL.min"e 800mL.min. O controle do fluxo
de ar se dava pela combinagdo entre as mesmas, sendo capaz de injetar no méximo 1500
mL.min? de ar. A Figura 1.8 (a) e (b) ilustra o resultado do controle do CO> obtido por esse

sistema e a Figura 1.9 a manutencdo da temperatura em diferentes profundidades do biorreator.
Figura 1.7: (a) e (b): Resultado obtido com o resfriamento evaporativo com temperatura de referéncia

de 37°C. Em (a), a curva (1) é a temperatura do leito do biorreator e (2) € o fluxo de ar. Em (b), (1) éa
temperatura do leito do biorreator sem o controle de fluxo de ar e (2) é a temperatura sob controle.
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A Figura 1.7 foi copiada e adaptada de Barstow et al (1988).

Figura 1.8: Resposta de controle obtida pelo sistema. A Figura 1.8 (a) mostra a variagéo da concentragéo
de CO; e O; durante a fermentacdo e em (b) o fluxo de ar controlado ao longo do processo.
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A Figura 1.8 foi copiada e adaptada de Saucedo-Castafieda et al (1994).
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Figura 1.9: Temperatura no leito do biorreator em diferentes alturas.
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A Figura 1.9 foi copiada e adaptada de Saucedo-Castafieda et al (1994).

1.4.2.2. Controladores PID

Na maioria dos artigos referentes ao controle do processo de FES, os controladores Pl e
PID tém sido utilizados como medida de comparacdo de desempenho para outras metodologias,
como os controladores preditivos e fuzzy (Perez-Correa e Fernandez-Fernandez, 2006;
Sukumprasertsri et al., 2013) (Von Meien et al., 2004). Existem muitas metodologias de ajuste
de parametros de controladores Pl e PID (Astrom e Hagglund, 2001; Skogestad, 2003), no
entanto, muito pouco foi abordado sobre metodologias que priorizam a rejeicdo dos distdrbios
gerados pelo crescimento microbiano ou mesmo o acompanhamento da referéncia. Observada
essa auséncia de trabalhos que explorem o potencial do controlador mais amplamente difundido
em processos, nesse trabalho serdo exploradas algumas metodologias de ajuste baseadas nas
caracteristicas dindmicas do processo. Essa escolha se deve as facilidades de serem empregadas
e pela qualidade dos controladores obtidos (Astrom e Hagglund, 2004).

A Figura 1.10 ilustra o esquema geral de um controlador PID e as Equacdes (1.13) e
(1.14) mostram, respectivamente, sua equac¢do no tempo e no dominio da frequéncia. A
Equacbes (1.15) mostra a saida do processo em fungéo das entradas no dominio da frequéncia,
onde r¢(t) € o valor de referéncia da variavel controlada e d (t) a somatoria do distlrbio causado
pela atividade microbiana com os ruidos provenientes do sensor. Sendo que, K¢ é o ganho
proporcional do controlador, Ti 0 tempo de integracdo e Tq4 0 tempo de derivacdo. Na Equacéo
(1.13) y € a saida medida e t o instante em que o processo foi medido, nas EquacGes (1.14) e
(1.15) s é a variavel no dominio de Laplace, ou seja, da frequéncia. Em (1.14) e (1.15) Gc e Gp

séo respectivamente a funcgéo de transferéncia do controlador e da planta.
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KC t dy de
Gc(t) = Kc(y - T'f) + Fljo (y - Tf)dt + KCTd (E - E (113)
1
G.(s) = K, (1 +—+ Tds> (1.14)
Tl'S
G.G 1
y(t) = —2 d (1.15)

1+6.G,” T 176,06,

Figura 1.10: Diagrama genérico de um controlador PID.
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A Figura 1.10 foi elaborada pelo autor da tese.

1.4.2.3. Controle Baseado em Previsao por Modelo

Os primeiros artigos direcionados ao MPC (Model Predictive Controllers) datam da
década de 1970. No final dessa década a Shell Oil implementou os primeiros controladores
industriais, denominados por DMC (Dynamics Matrix Control). O aspecto chave de um
controlador MPC é o uso de um modelo dindmico para prever o comportamento futuro do
processo, isto &, os valores futuros das varidveis controladas. A acéo de controle depende das
caracteristicas dindmicas da planta a ser controlada. Portanto, o algoritmo de controle
normalmente é projetado com base em um modelo da planta que descreve suas caracteristicas
dindmicas (Seborg et al., 2010).

Os controladores preditivos trabalham com sinais discretos no tempo, amostrados com
periodo T, resultando em uma sequéncia de medidas [y(0),y(T),y(2T),...,y(kT)]. Os
argumentos 0, T, ..., kT denotam o tempo dado como multiplos do intervalo de amostragem T.

Baseando-se nessa sequéncia, o algoritmo de controle determina uma sequéncia de entrada
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[u(0), u(T), u(2T), ...,u(kT)]. O modelo dindmico dos controladores DMC pode ser obtido a
partir da resposta amostrada da saida do processo a uma variacao do tipo degrau ou impulso em

sua variavel controlada (Seborg et al., 2010).

A implementacéo de um controlador preditivo é feita a partir de um horizonte mével de
previsdes, onde L futuras acGes de controle sdo tomadas e R futuras saidas séo previstas a cada
novo instante de medigdo do processo, onde R > L € N*. A Figura 1.11 ilustra esse conceito
e as Equacoes (1.16) e (1.17) mostram como € calculada a matriz dindmica que representa o

processo (Swrc).

Aypc = [y(0), y(1),y(2T),...,y(kT)] (1.16)
[ &1 O 00
| G 4 00 |

Supc = : - - (1.17)
[aR—1 agr—2 ap—, 0 J
ap  Qr-1 " Gp_j-1 Gp-y

Figura 1.11: Conceituag&o béasica de horizonte mdvel para controladores preditivos.
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Figura copiada de (Seborg et al., 2010).

Definidos os horizontes de controle e previsao, o préximo passo € determinar qual sera
a amplitude das acgbes de controle nos proximos L intervalos de amostragem, a fim de se
minimizar o erro entre a referéncia a ser seguida e a saida prevista do processo. Para isso a
funcao objetivo (Ju) € calculada pela Equagdo (1.18), onde P e Q sdo matrizes de ponderagdao
que determinam a importancia do erro em relagdo a amplitude das agdes de controle, dadas
respectivamente por (1.19) e (1.20).

minJ, = E ()QE (n) + du(n)Pau(n) (1.18)



48

E'(n) = 74(n) — (Sau(n) + 7°(n) + b(n)) (1.19)
Au(n) = (§TQS + P)"'STQE’ (n + 1) (1.20)

sendo que r¢(n) é a referéncia da variavel controlada no instante n, ¥°(n) ¢ o valor da saida
ndo forcada prevista pela matriz dindmica, Au(n) as proximas agdes de controle calculadas com
base na previsdo do erro futuro e h(n) é o erro entre o valor da saida e o valor previsto pela
matriz dindmica no instante n. A saida prevista pela matriz dindmica é calculada através da
Equacdo (1.21). Por saida nao forcada entende-se que a previsao da saida é feita com base nas
acOes de controle presente e passadas, ndo sendo consideradas em tal calculo as a¢des futuras.

Figura 1.12 mostra o diagrama de blocos desse controlador.

0 O

00 |

' : |
aRZ J
ag-1 aRLl ap-p,

Figura 1.12: Esquema geral de um controlador MPC com realimentac&o de saida.

Y°(n) = (1.21)

,___|

Referéncia de
Controle

Disturbio

Estimador/ Calculosde Variavel Controlada
. — + J———— Processo
Preditor controle

D“i/lnoéc::ilc?o 7 C)

Figura adaptada de (Seborg et al., 2010).

Em FES, modelos integrados que descrevam as intera¢es do crescimento microbiano
com os fenémenos de transporte no biorreator podem ser utilizados para o calculo dos distarbios
futuros gerados pelos microrganismos. Isso pode resultar em acbes de controle bastante
precisas, no entanto, como se trata de processos bioldgicos, os parametros de crescimento
podem variar de batelada para batelada. Além disso, devido a heterogeneidade do meio

fermentativo, sdo observados muitos ruidos na temperatura do processo, demandando, portanto,
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0 desenvolvimento de um modelo capaz de lidar com essas variagdes do processo (Perez-Correa

e Fernandez-Fernandez, 2006).

1.5. OTIMIZACAO DE PROCESSOS DE FES

1.5.1. Planejamentos Fatoriais e Metodologia da Superficie de
Resposta

Ao se desenvolver processos fermentativos industriais, o planejamento das condicdes
operacionais dos mesmos € de vital importancia para a producao dos metabdlitos de interesse.
Em FES, o pH, atemperatura e a umidade do meio fermentativo, assim como a agitacao (quando
aplicavel) e a aeracdo sdo fundamentais para a produtividade do processo. Visto que o nimero
de variaveis (ou fatores) passiveis de serem alteradas é grande, diversas estratégias para se
avaliar o efeito das mesmas no desempenho dos processos foram desenvolvidas (Kennedy e
Krouse, 1999; Banerjee e Bhattacharyya, 2003).

Uma vez definido o objetivo do estudo, ou seja, qual o produto ou relacdo de produtos
que se deseja aprimorar, a avaliacdo de quais sdo os fatores mais influentes no mesmo € o
proximo passo a ser tomado. Dentre as metodologias de otimizagdo existentes comumente
aplicadas em FES, se destacam os planejamentos fatoriais, o planejamento composto central
rotacional e a operacdo evolucionaria (Kumar et al., 2011).

Os planejamentos fatoriais sdo formados a partir da combinacéo de todos os niveis de
um fator com todos os niveis de cada um dos demais fatores em estudo, resultando em x*
experimentos, onde x € o nimero de niveis e k o de fatores. Em geral, esses planejamentos
estdo associados a modelos polinomiais de primeiro grau que expressam a relacdo entre os
fatores e a saida desejada. A Tabela 1.4 mostra os experimentos a serem realizados e a Equacéo

(1.20) mostra uma relacé@o genérica da saida com trés fatores (Singh et al., 2005).

A otimizacdo de um processo através da metodologia de superficie de resposta se da
através do célculo do maximo ou do minimo local, conforme objetivo definido, da funcéo
polinomial que ajusta os resultados obtidos. Esse procedimento é realizado através do caminho
de maior gradiente até que 0 mesmo seja nulo, ou seja, um ponto de cela, um maximo ou um
minimo local (Kennedy e Krouse, 1999; Banerjee e Bhattacharyya, 2003). Esse procedimento

também pode ser realizado computacionalmente resolvendo-se o polindmio para as variaveis e
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encontrando-se as coordenadas que resultam no maximo ou o minimo das solu¢des. Em FES,
essa € a operacdo de otimizacdo mais encontrada na literatura. A Figura 1.13 ilustra um
planejamento fatorial composto central rotacional. Quando este Gltimo € comparado com o
planejamento da Tabela 1.4, observa-se que o numero de fatores é menor, no entanto, a
superficie de resposta em geral indica com maior precisao as melhores condi¢Ges operacionais
do processo. 1sso ocorre porque o polindmio que modela os efeitos é de segundo grau, trazendo

maior precisdo ao estudo.

Tabela 1.4: Lista de experimentos em um planejamento fatorial de 3 fatores.

) Fator
Experimento
AX) B CXa3)
1 -1 -1 -1
2 -1 -1 1
3 -1 1 -1
4 -1 1 1
5 1 -1 -1
6 1 -1 1
7 1 1 -1
8 1 1 1
Y =ag+ a1 Xy + ax X, + a3 X3 + a, X1 Xo + as X1 X5 + agXo X3 + a7 X1 X,X5 (1.20)

Figura 1.13: Diagrama de experimento de um planejamento composto central rotacional.

1,41

Fator A
0

1,41 -1

b

-1,41 -1 0 1 1,41
Fator B

Figura adaptada de Singh, Kumar e Ahuja (2005).
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1.5.2. Operacdes Evolucionarias

A operacdo evolucionaria, por sua vez, consiste na aplicacdo sequencial de
planejamentos fatoriais. A cada nova rodada, a regido 6tima da anterior é explorada. Essa busca
ocorre sempre na dire¢cdo do maior gradiente experimental e caso os valores estimados pelo
modelo assumido sejam inferiores ao 6timo obtido anteriormente o procedimento se encerra. A
Figura 1.14 mostra como esse procedimento é realizado (Kennedy e Krouse, 1999; Banerjee e
Bhattacharyya, 2003).

Figura 1.14: Exemplo de uma operacdo evolucionaria em trés passos para dois fatores. As curvas de
nivel (linhas tracejadas) representam os resultados reais que fatores imprimem no produto desejado e 0s
guadrados representam a evolucdo do planejamento fatorial com ponto central.

80 60 4o

Fator A
-]

Fator B

Figura adaptada de (Kennedy e Krouse, 1999; Banerjee e Bhattacharyya, 2003).

1.5.3. Modelagem Matematica

Os planejamentos experimentais também podem ser Uteis para o estudo da dindmica do
processo em diversas condi¢fes operacionais. Consequentemente, havendo dados o suficiente,
é possivel desenvolver modelos matematicos que sejam capazes de representar 0 processo em
condicBes ndo avaliadas experimentalmente. Desse modo, é possivel estudar o comportamento
do processo em diversas condicdes e procurar quais trazem os melhores resultados com maior
precisdo do que utilizando planejamentos experimentais. Contudo, essa abordagem demanda

uma quantidade de dados muito maior do que a dos planejamentos.



52

1.5.4. Programacao Dinamica lterativa

Essa abordagem é uma combinacao dos dois tltimos métodos apresentados, executada
computacionalmente. Isso quer dizer, através do modelo matematico é possivel explorar o efeito
que diversas condigOes operacionais tém sobre o processo e eleger qual traz o melhor resultado.
Se isso for feito em periodo fixos de tempo, € possivel que, iterativamente, o procedimento

retorne um perfil das variaveis escolhidas que aumente a formacéo dos produtos desejados.

1.6. OBJETIVOS DA TESE

Os objetivos desta tese foram:

e Modelagem da producdo enzimatica de uma fermentagdo, primeiramente em
funcdo da temperatura e se necessario considerando a variacdo da umidade do
substrato durante o processo.

e Desenvolvimento de um algoritmo de otimizagdo utilizando as teorias de
controle preditivo e programacéo dinamica para se obter a melhor solugéo para
um determinado processo fermentativo restrito a algumas condigdes iniciais.

e Simulacdo do modelo obtido submetido ao algoritmo de otimizacao dinamica.

e Auvaliacdo do algoritmo em uma fermentacdo em biorreator do tipo coluna.

e Desenvolvimento de um sistema de controle para a temperatura de um biorreator
do tipo tambor rotativo utilizando controladores Pl e preditivo.

e Avaliacdo do algoritmo em uma fermentacdo em um biorreator do tipo tambor

rotativo

No Capitulo 2 € discutido e apresentado brevemente o desenvolvimento do biorreator
do tipo tambor agitado utilizado nessa tese. S@o apresentados desenhos mecanicos,
desenvolvimento da automacdo do biorreator atraves de programacao grafica (Labview™) e

elementos importantes do sistema eletrénico que atua no processo.

No Capitulo 3 é desenvolvida a modelagem matematica do processo, juntamente com
um algoritmo cujo objetivo foi encontrar um perfil de temperaturas capaz de melhorar a
produtividade do processo. Nesse capitulo sdo mostrados os procedimentos iterativos utilizados

para identificar e aprimorar a acuidade do modelo frente as variagdes de temperatura ao longo



53

de um experimento. Também sdo mostradas as rotinas que o algoritmo de busca utiliza para

procurar o perfil de temperaturas.

No Capitulo 4 sdo abordadas algumas metodologias de controle capazes de lidar com os
distarbios ndo lineares causados pelo crescimento microbiano. Um controlador Proporcional -
Integrativo e um controlador preditivo baseado em modelo ndo linear séo discutidos e
comparados com relacdo ao acompanhamento das trajetorias propostas no Capitulo 3. Foram

estudadas uma referéncia fixa e uma variante no tempo.
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2. DESENVOLVIMENTO, CONSTRUCAO, AUTOMACAO E
INSTRUMENTACAO DE UM BIORREATOR DE
FERMENTACAO EM ESTADO SOLIDO

2.1. INTRODUCAO

Diversos tipos de biorreatores foram desenvolvidos para uso em fermentacdo em estado
solido. Em geral, sdo classificados principalmente conforme a agitacdo e a aeracdo, sendo
chamados de agitados ou de estaticos e com aera¢do forcada ou circundante ao meio. A escolha
do tipo de agitacdo e aeragdo esta vinculada a velocidade de crescimento do microrganismo e a
sensibilidade do mesmo ao cisalhamento das hifas. Outras questdes que surgem sdo: o quanto
o produto final e o substrato sdo afetados pela agitacdo; o quanto o microrganismo é afetado
por variagOes da temperatura e da umidade do meio? As variagdes de temperatura estéo ligadas
a agitacdo e a umidade relacionada com a aeracdo. Atrelada a aeracdo também esta a oxigenacéo

do processo, visto que a maioria dos fungos utilizados em FES é aerobia (Mitchell et al., 2006).

Fungos do género Aspergilus tém se mostrado resistentes ao estresse da agitagdo
conforme apresentado por (Gasiorek, 2008). Neste trabalho foi cultivada a cepa Aspergilus
niger S em um biorreator do tipo tambor rotativo com volume total de 4,5L com agitacédo
variando entre uma agitacdo continua de 16 RPM (rota¢Ges por minuto) a uma intermitente de
16 RPM durante um minuto a cada 24 horas. Nesse intervalo, a formacdo dos produtos de
interesse foi prejudicada para agitacGes continuas acima de 4 RPM. J& (Stuart et al., 1999))
utilizaram um biorreator tambor rotativo com volume total de 18,7 L. Nesse trabalho, a agitacéo
foi testada com velocidade entre 0 RPM e 50 RPM. Foi observado que para agitacdes maiores
que 10 RPM, conforme aumenta-se a velocidade, produz-se menos proteinas, produto avaliado
neste estudo. Concluiram que as perdas estdo associadas a danos causados por cisalhamento
nas hifas. Além disso, observaram que as perdas também estdo associadas & massa de substrato

deslocada durante a agitacao.

Visto que o0 género de microrganismo estudado nesse trabalho ndo sofre com uma
agitacdo moderada do processo, outro ponto de interesse € a capacidade de controle da
temperatura interna do biorreator. Biorreatores de leito fixo costumam apresentar variagoes de
temperatura de até 3°C/cm (Weber et al., 1999; Durand, 2003), sendo que em alguns casos a

temperatura medida no meio foi de até 7°C maior do que a desejada. Para biorreatores de leito
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fixo, uma alternativa que tem sido muito utilizada para o controle da temperatura é o uso de
variacdes na pressdo interna do biorreator. Através do constante aumento e diminui¢do da
pressdo, o ar € forcado através do meio fermentativo, removendo calor durante a
despressurizacdo (Chen e He, 2013; He e Chen, 2013).

No entanto, caso seja de interesse construir um biorreator de fluxo continuo, (Mitchell
et al., 2006) sugerem o uso de tambores rotativos ou tambores agitados, pois as proprias pas e
aletas utilizadas para o revolvimento do substrato podem ser utilizadas para o transporte do
meio fermentativo. Além disso, 0 uso de pas ou aletas agitadoras contribuem ativamente na
mistura do meio fermentativo durante o processo, diminuindo tanto os gradientes de
temperatura quanto a formacéo de blocos aglomerados do meio fermentativo, propiciando uma
melhor oxigenacdo do processo e um melhor crescimento microbiano. Considerando as
caracteristicas dos biorreatores descritos e a vantagem de se utilizar um processo continuo, o
biorreator escolhido para ser construido nesse trabalho foi um tambor agitado de 10 litros de

volume total.

Esse capitulo tem por objetivo detalhar o desenvolvimento mecanico, eletrénico e o
software elaborado em Labview que opera o biorreator. Também foi utilizada a ferramenta
MathScript, que realiza a interface de informacdes entre o Labview e o Matlab, a fim de que o

processamento do modelo do biorreator seja realizado no Matlab.

2.2. METODOLOGIA

No desenvolvimento de qualquer produto, o primeiro passo é sempre definir quais séo
as suas funges e caracteristicas. Referente ao biorreator desenvolvido, os objetivos gerais a
serem alcancados foram: construcdo de um biorreator de tambor agitado com controle do fluxo
de ar, controle da agitacdo e temperatura do meio. Para alcancar tais objetivos, as seguintes

funcBes foram definidas:

e Desenho mecénico do biorreator

e Controle da agitagéo

e Controle do fluxo de ar

e Controle da temperatura das paredes externas do biorreator
e Sonda de temperatura para 0 meio interno

e Software para automacao do biorreator
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o Inicializacdo dos processos eletronicos, aquisicéo e gravagdo de dados,
processos automaticos, integracdo com o software Matlab para resolucéo
de equac0es diferenciais ordinarias.

e Acabamento do produto

o Empacotamento do sistema eletronico e aquisi¢do de dados em gabinete

apropriado, empacotamento do cabeamento de transmisséo de sinais e

comandos para e do biorreator.

2.2.1. Desenho Mecéanico do Biorreator

O biorreator utilizado nesse trabalho € constituido de um tubo de ago inox, de 20 cm de
didmetro por 34 cm de comprimento com duas pas agitadoras acopladas ao eixo central,
conforme ilustrado na Figura 2.1. O tambor de fermentacdo é separado da base, conforme
mostrado na Figura 2.2, com 0 objetivo de esterilizacdo do processo sem que seja necessario
expor o seu contetdo ao ambiente externo. O principal uso dessa separacéo é a esterilizacdo do
processo ao seu final, a fim de se evitar contaminagGes em outros estudos do laboratério. A
esterilizacdo no inicio do processo depende do tipo de microrganismo que sera empregado.
Microrganismos de crescimento rapido, como 0s do género Aspergilus ndo costumam
demandar essa etapa. O conjunto do tambor de fermentacdo possui cerca de 40 cm de
comprimento, o que inclui as paredes laterais e 0 duto de entrada de ar que € fixo na parede que
fica do lado do motor de acionamento das pés. A saida de ar, indicada na peca 9b, foi fixada na
base lateral do biorreator onde estd montada a sonda de temperatura. Salienta-se que as figuras

nédo estdo em escala e as cotas informa suas medidas aproximadas em milimetros.

A cuba para controle da temperatura da parede externa do biorreator, Figura 2.3, foi
construida em policarbonato, com dimensdes de 56 cm de comprimento, 37 cm de largura e 34
cm de altura. A espessura das placas de policarbonato foi de 5mm. Isso resultou em uma area
superficial com o ambiente externo da mesma de cerca de 1m? e coeficiente de conducéo
térmica entre sua parede interna e externa de aproximadamente 7,8 W/m?°C. Esse valor foi
determinado calculando-se a diferencga entre a temperatura interna e a externa para uma poténcia
de aquecimento de 250W, temperatura interna de 55°C e externa de 23°C. O sistema de
refrigeracdo utilizado foi realizado por uma troca forcada do ar interno da cuba, conforme
apresentado na Figura 2.3. Nessa, as pecas 1 e 3 sdo os ventiladores responsaveis pela circulacdo

de ar no interior da cuba. Os ventiladores 2 e 4 sdo responsaveis pela troca do ar interno da
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cuba. A menor temperatura medida no interior da cuba utilizando esse sistema foi de 25°C,
enguanto no exterior se encontrava a 23°C. A Figura 2.4 mostra o posicionamento relativo entre

as partes do biorreator, sistema de aquecimento/refrigeracao e a cuba.

Figura 2.1: Biorreator de tambor agitado horizontal. As pegas 1 e 2 s8o as bases laterais de sustentagdo
do tambor horizontal; as pegas 3 e 4 sdo respectivamente a reducéo sem fim e o motor de passo para
movimentacao das pas agitadoras do processo; as pec¢as 5, 6 e 7 sdo, respectivamente, o tubo de aco inox
onde ocorre 0 processo, 0 eixo de transmissao de torque e as pas agitadoras do meio fermentativo. A
peca 8 é a sonda de temperatura e as pecas 9a e 9b sdo a entrada e saida de ar do biorreator, as pecas
indicadas por 10 sdo o conjunto de quatro travas longitudinais que mantém o conjunto unido durante o
processo.
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A Figura 2.1 foi elaborada pelo autor dessa tese.

Figura 2.2: Tambor de fermentagéo. As cotas sdo indicadas apenas em uma metade da figura, pois 0s
lados sdo simétricos.
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A Figura 2.2 foi elaborada pelo autor dessa tese.
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Figura 2.3: Cuba para controle da temperatura do processo.
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A Figura 2.3 foi elaborada pelo autor dessa tese.

Figura 2.4: Vista superior do biorreator em condi¢des operacionais. S&o as partes dessa figura: 1-
Aquecedor da cuba e da linha de alimentacdo de ar; 2 a, b- ventiladores para circulagéo interna de ar; 3
a, b- entrada e saida de ar forgada para refrigeracdo da cuba; 4- sensor da temperatura interna da cuba;
5- linha de alimentacdo de ar; 6- sensor de temperatura e umidade relativa do ar que alimenta o
biorreator; 7a entrada de ar do biorreator e 7b- saida de ar do biorreator; 8- sonda de temperatura do
meio; 9- suporte metalico para conectores eletrénicos e protecdo do conjunto motor/redugdo. As setas
indicam o sentido do fluxo de ar, as setas laranjas representam o ar aquecido.

A Figura 2.4 foi elaborada pelo autor dessa tese.
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As tampas laterais, tanto do tambor de fermentacdo como das bases laterais do
biorreator, foram construidas em policarbonato. Além das caracteristicas favoraveis a
usinagem, esse plastico apresenta elevado ponto de fusdo, cerca de 165°C. Isso permite que o
mesmo seja levado a uma autoclave de vapor com temperaturas de 125°C, essencial para
esterilizagdo do processo, sem deformacgdes que comprometam a geometria funcional do
biorreator ou mesmo formacao de fumos prejudiciais ao processo. Na Figura 2.4 sdo mostradas
as tampas do tambor de fermentacdo com a furacdo necessaria para amostragem do processo,
posicionamento do eixo de transmissdo e suporte da pas e entrada e saida de ar. Destacado em
laranja nessa Figura estd a vedacdo feita a base de silicone para vedagdo de juntas térmicas.
Essa vedacao tem por objetivos ndo permitir que o substrato em movimento saia do interior do
biorreator, e também que o ar seja conduzido ao sensor de CO; instalado em compartimento

externo.

Figura 2.5: Tampas do tambor de fermentag&o.

A Figura 2.5 foi elaborada pelo autor dessa tese.

A Figura 2.6 mostra o acoplamento do tambor de fermentacdo as bases laterais do
biorreator. Para essa montagem, primeiramente as tampas do tambor de fermentacdo foram
dimensionadas e usinadas. Suas dimensdes foram sobrepostas as placas das bases laterais que

foram usinadas de forma que as tampas pudessem se encaixar mesmo que estivessem a uma
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temperatura muito maior do que das bases. A furacdo foi conduzida com as placas encaixadas

em suas posig¢des finais, de modo que ndo houvessem problemas com o alinhamento dos furos.

Figura 2.6: Bases laterais para suporte do tambor de fermentacéo.
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A Figura 2.6 foi elaborada pelo autor dessa tese.

2.2.2. Agitacao do processo

2.2.2.1. Pés Agitadoras

No primeiro estagio do desenvolvimento do tambor agitado, o sistema de agitacéo era
controlador por um motor de passo e a transmisséo do torque do motor para o eixo era feita por
uma reducdo com duas polias sincronizadas conectadas por uma corrente. Com esse sistema de
transferéncia de movimento inicial foram testadas as trés primeiras versdes das pas agitadoras,
mostradas na ordem em que foram desenvolvidas, respectivamente as Figuras 2.7, 2.8 e 2.9.
Durante essas trés primeiras versoes, 0 tubo utilizado para contengédo do substrato era feito de
vidro temperado. Por esse motivo, as analises dos efeitos da agitacdo e formato das pas eram

concluidas rapidamente.

Os pré-requisitos estabelecidos para as pas agitadoras foram: ndo haver compactacéo do
substrato e ndo haver formacao de aglomerados. Mais dois requisitos poderiam ser incluidos:
evitar aglomeracdo de material tanto nas paredes laterais e quanto nas paredes do tubo. Mas ndo
houve tempo suficiente para realizas as adaptacGes técnicas necessdrias a tais
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desenvolvimentos. Essa questdo podera se tornar objeto de estudo futuramente, pois a agitacdo
é fundamental para processos de FES, tanto para remocéo do calor quanto para manutencao da

atividade celular.

A primeira versdo falhou nesses dois requisitos, pois ao passar muito proximo das
paredes do biorreator, o substrato se compactava nas mesmas. Também eram formados
aglomerados de substrato. Esses aglomerados tiveram por causa 0 movimento do substrato entre
as pas. Ao ser levantado por uma, sua queda se dava em cima da pa que vinha na sequéncia, de
um lado para o outro, como a Figura 2.7 sugere. Para tentar minimizar esse efeito, o sentido de
movimento das pas era alternado a cada periodo de tempo determinado, mas isso ndo se provou
atil. Além disso, quando as pas passavam préximas das saidas de ar e da propria sonda de
temperatura, a compactacao do substrato nessas areas gerava torque suficientemente altos para
impedir a livre movimentacdo da correia entre as polias de reducdo, que se desprendia do
caminho estabelecido. Desse modo, essa formatacdo para as pas foi abandonada. Salienta-se

que as figuras ndo estdo em escala e as cotas informa suas medidas aproximadas em milimetros.

Figura 2.7: Primeira versdo das pas agitadoras. Em (a) tem-se a vista frontal e em (b) a vista lateral.
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A Figura 2.7 foi elaborada pelo autor dessa tese.

Foi construida uma segunda versdo, conceitualmente distinta da primeira, conforme a
Figura 2.8. O objetivo era o revolvimento do substrato, evitando a formacdo de blocos de
substrato no leito do biorreator, compactacgéo e aglomeracgéo do material nas paredes do mesmo.
Para que ndo houvesse aglomeracgéo nas paredes, as pas foram desenhadas conforme mostrado,
com suas laterais passando proximas a parede. Para que o problema observado no primeiro
desenho, o excesso de torque na passagem das pas pela entrada e pela saida de ar, fosse
minimizado, foram adicionadas duas perfuracdes nas laterais das mesmas. Porém, o substrato

comecou a aglomerar entre as raias, cujo objetivo era justamente impedir a aglomeracdo. Além



disso, os furos adicionados ndo diminuiram os problemas de excesso de torque a cada giro,

repetindo os problemas da primeira pa.

Figura 2.8: Segunda versdo das pas agitadoras. Em (a) tem-se a vista frontal e em (b) a vista lateral.
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A Figura 2.8 foi elaborada pelo autor dessa tese.

A terceira versdo desenvolvida trouxe as qualidades de ambas as pas desenhadas
anteriormente, conforme a Figura 2.9. Para facilitar o revolvimento do substrato e permitindo
a quebra dos aglomerados, a pa foi desenhada no formato de um escarificador de um lado, que
é encontrado em moto niveladoras, e do outro um rodo. Do lado do escarificador em linha, cuja
distancia inicial entre os dentes foi de 5 cm, mas ainda assim o substrato aglomerava entre 0s
mesmos. Por esse motivo, os dentes passaram a ser dispostos em angulo, o que facilitou o efeito
procurado. Porém, para o rodo desenhado, uma vez que 0 mesmo passa proximo a parede, mas
ndo rente @ mesma, ap0s 24 horas de testes, a maior parte do substrato se encontrava

compactado nas paredes do biorreator, sendo inclusive dificil sua remocéo.

A Ultima versdo das péas agitadoras foi simplesmente uma simplificacdo do desenho da
terceira versdo, na qual o rodo para remocdo de acimulos na parede interna do tubo foi
removido, conforme ilustrado na Figura 2.10. Com essa alteragédo, o substrato continuou sendo
acumulado no tubo, porém de forma ndo compactada, 0 que permitiu que 0s microrganismos
instalados ali respirassem a cada revolvimento do substrato. Ainda é possivel melhorar a
geometria das pas, porém ndo houve tempo suficiente para o aprimoramento necessario. Apos
uma fermentacdo, foram medidas a massa de substrato livre no leito do biorreator e a massa
total presente. A massa total medida foi de 1400 gramas e a massa livre foi de 800g. Em outro

experimento, foi estimada a biomassa total no meio fermentativo. Essa estimativa foi de cerca
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de 80% daquela estimada em um biorreator em colunas. Isso implica que nem toda aglomeracao

é ruim para o desenvolvimento microbiano.

Figura 2.9: Terceira versdo das pas agitadoras. Em (a) tem-se a vista frontal e em (b) a vista lateral.
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A Figura 2.9 foi elaborada pelo autor dessa tese.
Figura 2.10: Ultima verséo das pés agitadoras. Em (a) tem-se a vista frontal e em (b) a vista lateral.
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A Figura 2.10 foi elaborada pelo autor dessa tese.

Ap0s todos os testes realizados até 0 momento, concluiu-se que a terceira versdo € a
mais adequada para ser implementada em biorreatores de maior porte, no entanto, alguns ajustes
serdo necessarios para que o substrato ndo fique compactado no tubo de fermentacéo.
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2.2.2.2. Controle da Agitagao

O sistema de controle da agitacdo foi constituido de um motor de passo, um driver para
acionar o motor, uma reducao do tipo sem fim, adaptada de um motor de para-brisas de carros.
Também foi utilizado um sistema eletrdnico para propiciar uma correta transmissdo das
informagdes da placa de aquisicdo de dados NI_USB6229-M da National Instruments para o
driver de acionamento do motor. O motor de passos utilizado tinha por especificacdes: torque
de 22N. cm, &ngulo do passo de 1,8°, consumo de no maximo 3,5A/fase e velocidade méxima
de 200 RPM. Para o acionamento do mesmo foi utilizado um driver de 1,7A/fase com controle
de velocidade e sentido da rotacdo. A escolha por se utilizar um motor de passos e ndo um
motor de corrente continua se deve ao fato de que as rota¢des utilizadas nesse trabalho sdo todas
baixas, 0,5 ~ 3,2 RPM. Motores de corrente continua ndo apresentam torque adequado em
baixas rotagdes, por outro lado, os motores de passo perdem eficiéncia em altas rotacoes.

Para facilitar e melhorar a performance do programa elaborado em Labview™, o controle
da velocidade do motor foi feito utilizando sinais analogicos. Para se transmitir essa informacao
ao driver foi montado um conversor tensdo-frequéncia (TF) e em sua saida foi utilizado um
comparador para garantir os niveis l6gicos necessarios ao driver. O conversor TF utilizado foi
0 circuito integrado LM331 e apresentou tensdes de saida variando entre 1V e 3,5V para 0s
niveis logicos 0 e 1, respectivamente. No entanto, o driver recebe sinais do tipo aberto ou
fechado, por isso, para garantir esses niveis, foi utilizado um comparador com saida “coletor
aberto”, o circuito LM311. Para esse tipo de saida, quando o nivel 16gico é baixo a saida do

circuito integrado é um curto circuito, quando é alta é um circuito aberto.

O uso da reducédo sem fim de um motor de para-brisa de carros adaptada a um motor de
passos foi uma alternativa que melhorou acentuadamente a transferéncia de torque do motor
para as pas agitadoras. N&o seria possivel utilizar nesse trabalho o motor original devido ao
baixo torque em baixas rotagcBes. Por outro lado, no caso de ser necessario se estudar o
crescimento microbiano em rotacdes maiores, 0 motor original é capaz de entregar torque
suficiente para acionar as pas do biorreator, quando que a rotacao na saida da reducao for maior
do que 20 RPM. A Figura 2.11 ilustra o funcionamento da reducédo do tipo sem fim, na qual o
eixo do motor e 0 eixo das pas estdo perpendiculares entre si.

A vida util da reducdo utilizada depende basicamente de como o motor de passos esta

acoplado a reducdo. Foram desenvolvidas trés versdes do conjunto, nas quais foram observadas
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que a distancia do motor para a base da reducdo deve ser minima com o minimo de folgas
possiveis entre o eixo do motor e o0 eixo da redu¢do. Mas ainda assim 0 mesmo devera possuir
alguma liberdade de movimentos laterais de modo a ndo sacrificar os rolamentos do
acoplamento. A reducdo possui uma determinada vida util, visto que é montada em material
plastico, mesmo assim, até o momento foram realizadas mais do que 20 fermentagdes,
totalizando mais do que 500 horas de uso continuo, movimentando massas de meio com cerca
de 1,7kg. Portanto, foi uma alternativa financeiramente viavel e com vida util suficiente para

executar diversos tipos de planejamentos experimentais.

Figura 2.11: Redugdo sem fim. As setas em azul indicam os sentidos de giro do motor e do eixo de
transmissao das pas agitadoras.
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A Figura 2.11 foi elaborada pelo autor dessa tese.

2.2.2.3. Aeracdo do processo

O sistema de aeracdo foi constituido de um compressor com capacidade de 20L/min,
dois controladores de fluxo de massa de 5L/min, modelo GFC 17A da Aalborg, um tubo com
silica para impedir que qualquer fluxo de agua condessada pelo compressor chegue aos
controladores de fluxo de massa e um umidificador de ar. Além desses componentes, foi
adicionado um sensor de temperatura e umidade relativa do ar na entrada de ar do biorreator,

modelo GMT 330 da Vaisala, e um sensor do tipo PT 100 para medir a temperatura na saida.

O fluxo de massa foi controlado pela placa de aquisi¢do da National Instruments, uma
vez que a saida analdgica dessa pode ser ligada diretamente na referéncia dos controladores.

Para tal, foi utilizado um sinal de 0 a 5 V que controla um fluxo de ar variando de 0 a 5LPM.
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2.2.3. Controle da temperatura da parede externa do biorreator

O sistema de aquecimento do biorreator foi constituido por uma resisténcia para
aquecimento de fornos elétricos de 250W, duas placas de aluminio e oito dissipadores para
processadores com até 84W. A Figura 2.12 ilustra essa montagem, em (a) tem-se a vista frontal
e em (b) a lateral. O ar frio, soprado por um ventilador colocado no alto da peca, € forcado
através dos dissipadores e aquecido nesse processo. O ar é entdo direcionado
perpendicularmente pela parte de baixo do biorreator e circulado ao redor deste. O acionamento
da resisténcia foi feito através de um relé de estado solido, com suporte para 60 A e 250V, que
foi acionado diretamente por uma saida digital da placa de aquisicdo de dados utilizada. O ciclo
de acionamento da poténcia foi de 30 segundos e o tempo de acionamento, calculado por um
controlador (proporcional-integrativo ou preditivo, conforme estudo realizado) era um
determinado percentual desse periodo. Por exemplo, uma acgédo de controle de 50% determina
que a poténcia fica ligada por 15 segundo, o que ao longo do ciclo representa 125W dos 250W
da mesma. Esse tipo de controle € conhecido como modulado por largura de pulso, também
conhecido por PWM (pulse width modulation).

Figura 2.12: Montagem do sistema de aguecimento do biorreator. O sistema foi dividido em: 1-
ventilador, 2- dissipadores de aletas, 3- placas de aluminio para suporte da resisténcia, 4- base e
direcionador do fluxo de ar quente, 5- placas de conducdo lateral do fluxo de ar, 6- resisténcia elétrica.
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A Figura 2.12 foi elaborada pelo autor dessa tese.
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O sistema de refrigeracdo foi montado conforme a cuba apresentada na Figura 3.1 e o

seu acionamento seguiu o principio do PWM.

2.2.4. Sonda de temperatura

As medidas de temperatura sé@o feitas através de uma sonda, constituida por um sensor
do tipo PT100 posicionado na ponta de uma haste de a¢o inox que é excursionada ao longo do
leito do biorreator a cada 15 minutos, aproximadamente. O sensor foi alimentado por uma fonte
de corrente de cerca de 3,4 (mA) montada a partir do circuito integrado LM334. O acionamento
dessa sonda foi feito por meio de um motor de passos e sua excursdo determinada por dois
sensores de fim de curso eletromecénicos (SFC). Esses sensores tiveram por objetivo
determinar quando o motor deveria cessar seu movimento e quando deveria mudar a dire¢do do
movimento, respectivamente a chave de posicao inicial e a chave de posicédo final. Para evitar
danos a haste da sonda, a alimentacéo do driver do motor do eixo do biorreator foi conectada a
sonda de posicdo inicial. Esta acionava um relé eletromecénico que impediria o circuito de

alimentacéo do driver.

2.2.5. Fotografias do biorreator

A Figuras 2.13 é uma fotografia da parte interna do biorreator que mostra a montagem
do sistema de pas, aeracdo e suporte do biorreator. Nessa Figura, as pecas brancas sao as bases
onde fica montado o biorreator, as pecas pretas interiores as pecas brancas sao o suporte do
tubo do biorreator, as barras roscadas sio as travas que mantém unidas todas a pecas moveis. E
possivel observar ao lado direito dessa figura, abaixo da placa de aluminio, 0 motor e a redugéo
gue movimentam o eixo das pas agitadoras. Desse mesmo lado estdo os pés (dois na parte de
cima e um na de baixo) que sustentam o biorreator em posicdo de alimentacdo (vertical). Ao

lado esquerdo encontra-se 0 mecanismo de suporte da sonda de temperatura.

A Figura 2.14 mostra a montagem da sonda de temperatura. Nessa figura é possivel ver
0 motor de passo que movimenta a sonda montado do lado esquerdo, o suporte montado em
pecas de aluminio ao redor da haste que movimenta a sonda, a fiagdo eletrénica dos sensores.
O tubo azul foi utilizado para evitar o rompimento dos cabos do sensor de temperatura da sonda

durante sua movimentacdo. Esse tubo foi escolhido devido ao compromisso que apresentou
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entre maleabilidade e curvatura das dobras, o que impede movimentos acentuados do
cabeamento da sonda. E possivel observar também um furo na lateral da base do biorreator, que

é utilizado para recolhimento de amostras do material fermentado quando necessario.

Figura 2.13: Fotografia da vista lateral do biorreator.

A Figura 2.15 mostra a montagem do biorreator em posi¢éo operacional (vista lateral)
e a Figura 2.16 mostra a visao superior de todas partes em posi¢do de funcionamento. Na Figura
2.15, no canto inferior direito vé-se a caixa montada em aluminio onde fica embarcada toda a

eletrénica do biorreator e o0 cabeamento que atua no mesmo, e em cima desta, 0 monitor para
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visualizagdo das informagOes importantes do processo. Montado na frente da caixa de
policarbonato transparente encontra-se um dos ventiladores responsaveis pela refrigeragdo do
processo. A espuma colocada nesse serve para impedir que o ar quente saia do interior da cuba,
mas ndo impede a passagem forcada do ar frio do exterior.

Figura 2.15: Montagem do biorreator em posicao operacional, vista lateral.

T
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Na Figura 2.16, é possivel comparar o posicionamento das pecas descritas na Figura
2.4. Nas paredes laterais da cuba se encontram os ventiladores para homogeneizar a temperatura
interior e os de refrigeracdo que se encontram no centro. A peca circular construida em
poliacetal branco disposta na parte superior da figura, mas no interior da cuba, € o suporte do
sensor de umidade relativa e temperatura do ar que alimenta o biorreator. O objeto a sua
esquerda é o aquecedor do processo, no qual a peca preta em cima da montagem de aluminio é
o ventilador que forca a circulacdo de ar pelo bloco aquecido. O cabo preto montado na face

superior da cuba serve para acionamento dos ventiladores de refrigeracéo.

2.3. INSTRUMENTACAO VIRTUAL PARA AUTOMACAO DO
BIORREATOR

O programa que automatiza a maioria das funcdes do biorreator foi desenvolvido na
plataforma de programacdo grafica Labview™™ versdo 8.2. Uma das grandes vantagens do uso
desse software € a integracdo entre um computador pessoal e a instrumentacao do equipamento
desenvolvido. A compilacdo dos programas desenvolvidos em Labview™ é baseada em objetos,
ou médulos de execucdo. A vantagem desse tipo de programacdo é a execucao paralela das
rotinas do processo, se foram programadas para isso. A comunicagao entre a instrumentagdo
virtual e a eletrdnica que atua no biorreator foi feita através de uma placa de aquisi¢cdo de dados
da National Instruments modelo NI-USB-6229M. Essa placa tem por funcao adquirir e enviar

sinais analogicos e digitais da instrumentacéo utilizada.

Nesse trabalho, devido as restricdes do computador utilizado, Core 2 Duo E7200 @
2,53GHz, foi priorizada uma rotina sequencial com intervalo entre ciclos de 0,5 segundos. Um
segundo motivo para 0 uso de uma rotina sequencial foi para que rotinas de leitura e gravacéo
de dados distintas chamassem a placa de aquisi¢do uma de cada vez, evitando congestionamento
de dados e possiveis falhas na comunicagdo via porta USB. A Figura 2.16 mostra a rotina

utilizada.

Duas fung6es ndo fizeram parte do ciclo do programa: a rotina da sonda (movimento,
sentido, leitura dos sensores de fim de curso) e a rotina do controlador preditivo (solugéo de
equacgdes diferenciais ordinarias (EDQO’s) e calculos de controle). Para a primeira foi testada
uma rotina em que o Labview controlava diretamente a velocidade do motor de passos, tanto da

sonda quanto do eixo. Porém, esse tipo de rotina consumia muito tempo computacional,
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deixando outras func¢des igualmente importantes atrasadas e aumentando consideravelmente o
tempo de execucdo do ciclo, cerca de 3 segundos. Por isso, foi decidido executar
eletronicamente essa rotina, conforme descrito no tépico 2.2.2. No caso do controlador
preditivo, o motivo é semelhante, pois a resolugdo da EDO’s leva entre 2 a 3 segundos, gerando
atrasos no ciclo principal. No entanto, no caso do controlador preditivo, esse ciclo é executado
a cada amostragem da temperatura do meio, sendo, portanto, muito menos impactante no tempo

de execuc¢do do programa que o controle dos motores de passo.

Figura 2.17: Fluxograma do programa que automatiza o biorreator.
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A Figura 2.16 foi elaborada pelo autor dessa tese.
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Atrelada a rotina da sonda esta a rotina de leitura dos sensores de fim de curso. Essa
Gltima foi implementada de modo que a cada novo bloco de instrucdes a mesma fosse chamada
de modo a diminuir o tempo entre o0 acionamento do SFC e a mudanca de dire¢do ou parada da
sonda. Foi constatado que quanto maior o tempo entre essas agdes, maior a chance de falha na
movimentagdo da mesma. Os estados dos SFC’s sdo avaliados por mudanga de nivel. Essa
escolha se deve aos ruidos observados nesse sensor. Para se garantir uma boa medida, o sensor
é reconhecido como acionado quando as seis Ultimas amostras do sensor apresentem nivel
I6gico alto. Esse tipo de abordagem funciona como um filtro para evitar falsos positivos do

sensor, garantindo que o mesmo se encontra no nivel ldgico requerido.

Para que a sonda possa ser movimentada sdo necessarias duas ocorréncias: 1- tempo
desde a Ultima amostragem maior do que 15 minutos e 2- eixo de agitacdo das pas estar em
posicdo que deixa o caminho da sonda livre. Durante a movimentacdo dessa, 0 programa
observa se 0 SFC que limita a excursdo foi acionado. Até que seja acionado, a sonda
movimenta-se em sua dire¢éo, entdo o sentido do movimento é mudado. Para evitar erros de
leitura, uma vez acionado esse SFC, seu estado é virtualmente mantido pelos préximos 2
segundos, de modo a garantir que a sonda ja esteja a caminho do SFC da posicdo inicial. Ao

alcancar esse ultimo sensor, um sinal é enviado para que seu movimento seja cessado.

O programa, esquematizado pelo fluxograma da Figura 2.16, é dividido em sub-rotinas
para facilitar sua implementacéo. Sub-rotinas sdo funcGes dentro do programa principal que
executam tarefas especificas, como leitura e gravacdo de dados, calculos especificos, entre
outros. Essas sub-rotinas podem ser descritas no corpo do programa principal ou em subVI’s
conforme a complexidade da programacdo necessaria para executar uma funcdo especifica.
SubVI é uma nomenclatura do Labview para um objeto com funcdo de auxiliar o programa
principal. O principal objetivo destes é a simplificacdo da visualizagdo do codigo dado o
numero de operacdes necessarias para ser executado. Uma vez divido em partes menores, 0
programa pode ser mais facilmente entendido. As rotinas e sub-rotinas do programa foram

divididas em:
1. Inicializacdo da Eletrénica
1.1. Garantir que a sonda estivesse em sua posi¢ao inicial.
1.2. Garantir que todos os atuadores estdo desligados
1.2.1. Driver da sonda

1.2.2. Driver do motor do eixo



10.

11.

12.

13.
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1.2.3. Velocidade dos motores

1.2.4. Aquecedor do processo

1.2.5. Ventiladores de refrigeracédo

1.2.6. Controladores de fluxo de massa
Inicializagdo do processo fermentativo

Garantir uma boa mistura entre solucdo de esporos e o substrato através de
uma agitacdo constante, alternando-se o sentido de rotacao, por 50 voltas
seguidas a 3 RPM.

Aquisicdo de dados e plotagem dos gréaficos e indicadores do processo

Atuacdo no aquecimento do processo

Controle da agitacdo do processo

Controle da aeracdo do processo

Aquisicédo de dados pela sonda de temperatura (amostragem realizada a cada 15 minutos)
7.1. Aquisigéo de dados

7.2. Montagem de histograma e preparacao dos dados para gravagéo

Atribuicdo de valores para as variaveis globais do processo (dados relevantes para o

controlador preditivo)

Leitura de dados sobre referéncia de controle

Escolha entre controlador PI ou Preditivo

Gravacdo dos dados do processo em disco rigido (a cada 60 segundos)
Se finaliza o processo segue para 13, sendo volta para 3

Finalizagdo do processo e da eletronica

13.1. Idem ao item 2, para garantir o desligamento do sistema.

As Figuras 2.17 a 2.22 ilustram como ¢ feita a programacdo em Labview. Na Figura

2.17 é mostrado o painel frontal do instrumento virtual. Nesse, sdo mostrados os dados de

temperatura do processo, temperatura do ar que alimenta o biorreator, do ar que sai do

biorreator, do ar no interior da cuba, a umidade relativa do ar na entrada do biorreator, a

velocidade de agitacdo do processo e a taxa de aeracdo. Também se encontram opg¢des de
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controlador e modo de operagdo, gravacdo dos dados e referéncia de temperatura para o
processo. A Figura 2.18 ilustra como foi feita parte da inicializacdo do biorreator, quando o

instrumento virtual € ligado.

A Figura 2.19 mostra a chamada da sub-rotina que controla a evolugéo da sonda de
temperatura, retdngulo amarelo com escritos colorido no centro da figura. A Figura 2.20mostra
os fluxos de dados do subVI que operacionaliza a sonda de temperatura. Nessa figura também
é mostrada a sub-rotina que auxilia no gerenciamento de falhas na comunicacdo USB entre a
placa de aquisi¢do de dados e o computador utilizado. Para que ndo haja falhas, essa sub-rotina
deve ser colocada na saida de todo instrumento virtual que realiza alguma comunicagao via
USB.

Na Figura 2.21 destaca-se o uso de um controlador PI, com seus parametros e limites
definidos através das entradas do mesmo. Ja na Figura 2.18 € mostrado o instrumento virtual
responsavel pela execucdo do controlador preditivo. Nesse sdo mostradas as variaveis globais,
destacadas em laranja e em verde do lado esquerdo da figura, e também, o script que executa o
modelo do biorreator e do processo fermentativo, assim como os calculos do controlador.
Através de outra varidavel global, a informacdo da poténcia que aquecerd O processo €

transmitida ao programa principal.

Figura 2.18: Painel frontal do programa que opera o biorreator.
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izar a sonda.

Figura 2.20: Chamada de um subVI (virtual instrument) para operacional
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Figura 2.21: SubVI (virtual instrument) que operacionaliza a sonda.
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SubVI1 de um controlador PI no Labvi
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Instrumento virtual que roda o controlador pred

Figura 2.23
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2.4. DISCUSSOES

Esta foi a etapa mais demorada de todo o desenvolvimento do trabalho desta tese.
Inicialmente era previsto que a conclusdo do desenvolvimento do biorreator ocorresse com 18
meses do inicio da etapa, porém foram necessarios 30 meses. Os principais motivos para esses

atrasos foram:

¢ Desenvolvimento de todas as rotinas de seguranca
o Essas rotinas estéo divididas entre software, eletronica e mecanicas. As
duas principais foram: 1- impedir que as pas se movimentassem
enguanto a sonda ndo estivesse em sua posicdo inicial; 2- rotina de
gerenciamento de falhas na comunicacio USB. A essa segunda devem
ser adicionados os dois meses necessarios para se descobrir que a porta
USB do computador que estava sendo utilizado estava com problemas.
O problema foi solucionado com a troca de computador.
e Tubo de vidro utilizado para conter o processo fermentativo
o No inicio do desenvolvimento, o tambor de fermentagdo era composto
por um tubo de vidro, porém um primeiro tubo ndo aguentou as pressoes
exercidas em suas paredes durante as fases de aquecimento para testes
de transferéncia de calor do meio externo para 0 meio interno. Um
segundo tubo de vidro foi quebrado durante uma manutencao. Devido a
isso, foram necessaria varia adaptacdes para que a base recebesse um
tubo de ago inox com didmetro de 1 cm maior do que o de vidro. Com
1SS0, todos os testes de transferéncia de calor tiveram de ser refeitos.
e Eletrbnica e acabamento do produto
o Durante o desenvolvimento da eletronica do biorreator foram utilizadas
placas universais para acomodar os componentes eletrdnicos. Porém,
essa abordagem s6 se mostrou Gtil durante a fase inicial, pois resultaram
dessa inimeros ruidos que prejudicavam demasiadamente as medidas do
processo. Por esse motivo, foi necessario que toda a parte eletrénica do
processo fosse colocada em circuitos impressos apropriados dentro de
uma caixa construida especificamente para isso. Ndo haviam caixas no

mercado cujo tamanho fosse suficiente para acomodar todos os
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componentes, drivers, fontes e a placa de aquisicdo de dados em um
anico involucro.
e Programacédo em Labview.

o A elaboracdo de um programa com tantas sub-rotinas e tantas restricdes
I6gicas se mostrou um desafio maior do que o esperado. Isso, aliado a
inexperiéncia na concepg¢ao de um produto por parte do autor, resultou
em um longo tempo para o completo desenvolvimento da automagéao do

processo.

2.5. CONCLUSOES

Apesar de todos os percalgos do caminho, o desenvolvimento do biorreator foi bem-
sucedido. Todos os requisitos estabelecidos no inicio do projeto foram completados, com o
biorreator fazendo exatamente aquilo que foi programado. Salienta-se também, que, no
desenvolvimento de um produto sdo necessarios muitos testes para que o mesmo funcione
apropriadamente. No caso de um biorreator de fermentacdo em estado sélido, essa fase de
depuracéo e eliminacdo de falhas do equipamento é bastante demorada, pois 0s erros podem
aparecer logo ap6s inicializar o programa, ou dois dias depois. Isso depende do tipo de falha
que o problema aparente esta associado.
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3. MODELAGEM DE UM PROCESSO DE FES EM AMPLA
FAIXA OPERACIONAL COM APLICACAO NA
OTIMIZACAO DO PROCESSO.

3.1. INTRODUCAO

A Fermentacdo em Estado Soélido (FES) pode ser descrita pela cultura de
microrganismos em ambientes caracterizados pela auséncia ou quase auséncia de agua livre no
processo. Com essa caracteristica, residuos agroindustriais como o bagaco de cana, palha de
soja, milho e trigo podem ser utilizados diretamente como suporte para 0 crescimento
microbiano e, consequentemente, para a formacao de produtos desejados, tais como enzimas e
acidos organicos (Gasiorek, 2008; De Castro et al., 2015; El-Bakry et al., 2015). A FES quando
comparada com a Fermentacdo Submersa (FS), apresenta maior produtividade, menor
repressdo catabdlica e menores custos operacionais. Esse Ultimo € devido ao fato de que os
proprios residuos agroindustriais utilizados podem servir como fonte de nutrientes para o
crescimento microbiano. Por outro lado, as maiores dificuldades para implementacdo de FES
em aplicagBes industriais sdo as dificuldades de controle das varidveis do processo,
monitoramento e manutengdo da temperatura e da umidade do meio (Hamidi-Esfahani et al.,
2004; Mitchell et al., 2006). Por esses motivos, o conhecimento de como 0 microrganismo
cresce e produz os metabolitos de interesse em uma ampla faixa de condi¢des operacionais é

fundamental para o desenvolvimento da FES em biorreatores de maior porte.

O processo de formacédo de produtos de interesse possui uma determinada dindmica, a
qual esta relacionada com o crescimento microbiano e, por sua vez, € influenciado pelas
condi¢gdes ambientais do meio (Sargantanis et al., 1993; Smits et al., 1998). Consequentemente,
é essencial para a modelagem e otimizacdo do processo o conhecimento dos efeitos das
condic¢Bes ambientais no processo. Além disso, o tempo da batelada esta atrelado a cinética de
formacdo dos produtos, no qual inclui-se também o periodo de manutencdo e limpeza do
biorreator, assim como o inicio do novo cultivo (Sargantanis et al., 1993; Szewczyk e Myszka,
1994; Smits et al., 1998; Hamidi-Esfahani et al., 2004; Rodriguez-Fernandez et al., 2011).

A estimativa dos pardmetros de crescimento pode ser feita através da evolucédo do perfil
da producdo de CO, durante o processo (Rodriguez-Fernandez et al., 2011). Desse modo,

havendo um modelo para o crescimento microbiano, a partir da analise dos metabolitos de
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interesse € possivel descrever um mecanismo para a formagdo desses produtos. Além disso,
havendo um planejamento experimental para as condi¢cdes ambientais estudadas, cada um dos
parametros do modelo podera ser representado por uma funcao matematica (Gelmi et al., 2002;
Hamidi-Esfahani et al., 2004; Lekanda e Perez-Correa, 2004; Dalsenter et al., 2005).

A Metodologia da Superficie de Resposta (RSM) é uma metodologia amplamente
utilizada a fim de se otimizar os produtos de um processo (Singh et al., 2005). Quando associada
a um planejamento experimental, é possivel se obter uma superficie polinomial que indica qual
a melhor condicdo operacional do processo sem desenvolver um modelo matematico do
processo. Por outro lado, através de um modelo adequadamente ajustado é possivel analisar o
processo em condigdes ndo estudadas, estimando-se os resultados, em geral, com preciséo
maior do que aquela da RSM. Mais ainda, é possivel utilizar algoritmos de otimizacdo para
avaliar o quanto as variagdes das condi¢cdes ambientais ao longo do processo podem influenciar

positivamente na formacao dos produtos de interesse.

Outro método de se otimizar um processo é através do uso de operac¢des evolucionarias
que sdo conhecidas pela aplicagdo de um planejamento experimental sequencial, no qual
algumas variaveis sdo analisadas ao fim do processo. No final da primeira rodada de
experimentos, avalia-se quais foram as condi¢fes experimentais que resultaram nos maiores
valores para variaveis escolhidas. Realiza-se entdo uma nova rodada de experimentos, cujo
planejamento experimental é ditado pelos resultados da rodada anterior. O procedimento é
repetido até que as diferencas entre a penultima e Ultima rodadas ndo sejam mais significativas
(Costa e Oliveira, 2001; Banerjee e Bhattacharyya, 2003; Kumar et al., 2011).

Portanto, os objetivos desse trabalho foram: 1- relacionar a respiragdo microbiana com
0 seu crescimento e esse Ultimo com a formacdo dos produtos de interesse em diversas
condi¢cdes ambientais, determinadas por um planejamento experimental e descritas através de
um modelo matematico; 2- utilizar um algoritmo iterativo, baseado em programacao nao linear
com variaveis inteiras para se obter, computacionalmente, um perfil de temperatura afim de
aumentar a producgéo de enzimas quando comparado aos resultados da RSM e da resposta do
modelo com temperatura constante; 3- Reavaliar progressivamente se 0 modelo assumido
representa satisfatoriamente as observacdes experimentais do perfil proposto. Caso necessario,
atualizar o modelo e repetir os passo 2 e 3. Tais procedimentos tiveram como fonte de estudo
um processo de formagdo de celulases a partir da fermentagdo em estado solido utilizando-se
farelo de trigo como substrato e a cepa do Aspergillus niger 3T5B8 como agente produtor.
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Todos os experimentos foram realizados em um biorreator de colunas instrumentado (Farinas,
C.S.etal., 2011).

3.2. PROCEDIMENTOS EXPERIMENTAIS

3.2.1. Fermentacdo em estado solido

O fungo utilizado foi o Aspergillus niger (3T5B8), um mutante morfologico da colecdo
da Tecnologia de Alimentos da Embrapa (Couri e Defarias, 1995). A cultura foi mantida em
tubos em meio PDA a temperatura ambiente, sob fina camada de 6leo mineral. A FES foi
conduzida em um biorreator de colunas controlado (Farinas, C. S. et al., 2011) com
aproximadamente 5 g de farelo de trigo por coluna. Esse reator possui um sistema de
monitoramento e aquisicdo do CO: produzido durante o cultivo, controle de temperatura
ambiente, fluxo e umidade relativa do ar. Ap6s a inoculacdo dos esporos (107 esporos/g) foi
adicionado uma quantidade sempre fixa de solucéo nutriente de Sulfato de Amonio 0,91% em
HCI 0,1 M com diferentes volumes de agua para obtencdo de umidade inicial do substrato
conforme o planejamento no item 3.2.4. A vazdo de ar utilizada foi de aproximadamente 20
mL/min e a umidade do ar de 80%. A incubacdo foi feita nas condi¢Ges da Tabela 1, por 72h,
com amostras a cada 24 horas. Os experimentos foram realizados por Caio Borba Melo, Beatriz

Pecoraro Sanchez, respectivamente 0s ensaios de 1 a 11 e 12 a 23 da Tabela 3.1.

3.2.2. Analise Respirométrica

O biorreator de colunas instrumentado utilizado nesse trabalho também conta com um
par de sensores de CO,, GMM220 da Vaisala, Finland, com capacidade de medicOes entre O e
5% (vco,/var) cOm erro de 1,5% do fundo de escala. Uma vez que a medida desse sensor é
feita em volume de CO», para adequa-la & estequiometria da respiracdo microbiana em mols
por grama de substrato, a Equacéo (3.1) foi utilizada. Todas as analises de crescimento foram
realizadas nessa unidade.

co (m"l)—co (%) — F(L)60( mp(L).— (mOl) ~ @
2\gs /7~ 7727 100%  \min P L "MMc¢o,\ g/ (3.1)
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Onde F é o fluxo de ar que alimenta cada coluna, 20mL/min; p é a densidade do CO2,
1,977/g/L; MM¢,, a massa molar do CO2, 44,1g/mol e MS é a massa de substrato em cada

coluna, 5g.

3.2.3. Extracdo das Enzimas

Apds o periodo de cultivo, foi adicionado ao material fermentado tampéo acetato de
sodio 50mM, pH 4,8 na relagdo de 1:10 (m/v), sendo homogeneizado e posteriormente agitado
por 30 min, a 200 rpm. O material foi entdo filtrado e centrifugado a 10000 rpm durante 15

min, a 4°C, e o sobrenadante utilizado como solucéo enzimatica bruta.

3.2.4. Analise das Atividades Enzimaticas

A atividade da xilanase foi medida em mistura de reacdo contendo 1 mL de extrato
enzimatico, diluido em 20 vezes, e 2 mL de solucédo de xilana 1% em tamp&o acetato 0,2 M e
pH 5,0. Ap6s incubacdo a 50 °C por 30 minutos, os agUcares redutores foram quantificados
pelo método DNS (Miller, 1959). Procedimento semelhante foi utilizado para a atividade de
CMCase, onde o substrato utilizado foi 1 mL de solugdo 4% de CMC em tampéo citrato de
sodio 50mM e ph 4,8, o tempo de incubacéo foi de 10 minutos e o0 extrato enzimatico foi diluido

em cinco vezes.

3.2.5. Planejamento Experimental

Em estudos anteriores foram avaliados os efeitos do fluxo e da umidade relativa do ar
no processo (Farinas, C. et al., 2011), por conseguinte, a umidade relativa do ar nesse trabalho
foi fixada em 80% e o fluxo em 20mL/min ou 1 vvm, pois foram as condi¢des que resultaram
na maior producdo de endoglucanase. Consoante ao primeiro objetivo desse trabalho, os
experimentos realizados estdo descritos na Tabela 3.1, de modo a se compreender os efeitos da
temperatura associados as varia¢fes da umidade inicial do meio na producéo de celulases. Os
ensaios de 1 a 11 fazem parte do planejamento experimental inicial, a sequéncia apresentada

ndo é a mesma em que foram realizados. Os ensaios 12 e 13 e 0s 17 e 18 foram conduzidos com
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0 objetivo de aprimorar o conhecimento dos efeitos dos fatores estudados na producdo de

celulases, conforme destacado no 3° objetivo do trabalho.

Tabela 3.1: Experimentos realizados.

Ensaio Umidade Inicial do Temperatura
substrato
1 -1 40% -1 31°C
2 -1 40% +1 43°C
3 +1 62% -1 31°C
4 +1 62% +1 43°C
5 -1,4142 36% 0 37°C
6 +1,4142 66% 0 37°C
7 0 51% -1,4142 28°C
8 0 51% +1,4142 46°C
9 0 51% 0 37°C
10 0 51% 0 37°C
11 0 51% 0 37°C
12* +0,81 60% +0,5 40°C
13* +0,81 60% -0,5 34°C
14** +0,81 60% - variavel
15%* +1,41 66% - variavel
16 +1,41 66% +0,5 40°C
17* +1,41 66% -1,1 30°C
18* +1,41 66% -1,5 27°C
19** +1,41 66% - variavel
20%** +1,41 66% -0,5 34°C
21%** +1,41 66% -0,5 34°C
22%** +1,41 66% - variavel
23*** +1,41 66% - variavel

*Experimentos realizados para aprimoramento do modelo utilizado.

**Experimentos realizados para validacédo dos aprimoramentos do modelo.
***Experimentos realizados para validacdo do modelo final.

Os experimentos com temperatura constante 16, 17, 20 e 21 foram avaliados em 42

horas com o objetivo de se comparar a producdo dos experimentos 19, 22 e 23 com temperaturas



94

variaveis, também com 42 horas. Os perfis de temperatura dos experimentos 19, 22 e 23 foram
diferentes, conforme descrito na secdo 3.3.2. Os ensaios 20 e 21, assim como 0S ensaios 22 e
23 foram realizados em duplicatas reais para aferir o intervalo de confianca do crescimento

microbiano e formacao de produtos calculado na modelagem matematica.

3.3. MODELAGEM MATEMATICA
3.3.1. Modelo Proposto

O modelo matematico utilizado nesse trabalho teve por objetivo descrever o crescimento
microbiano e, associado a esse, a producdo enzimética. Para isso, foi utilizada uma associacdo
de equacdes logisticas que descreveram a evolucdo da respiracdo microbiana, descrita pelas
medidas de CO> realizadas em tempo real durante os experimentos. Foi assumido para 0 modelo
utilizado que o processo pode ser descrito em trés fases distintas. O uso de funcbes logisticas
teve por objetivo evitar a existéncia de descontinuidades no processo de integragdo numérica,
0 que poderia leva a resultados inesperados, devido a inter-relacdo entre as equacles
empregadas. Além disso, através do uso de expressdes logisticas é possivel descrever tanto a
velocidade de crescimento microbiano, quanto a biomassa viavel presente em um determinado
processo (Mitchell et al., 2006).

A primeira fase assumida foi a fase de adaptagéo celular (fase lag) ao meio de cultivo.
Essa teve por objetivo determinar gradualmente o nimero de células viaveis no inicio do
processo. A abordagem foi uma adaptacdo da apresentada por (Dalsenter et al., 2005) e é
descrita pela Equacdo (3.2) para o crescimento primario e pela Equacéo (3.3) para o crescimento
secundario. Os valores de F (adimensional) variaram entre 0,001 e 1 conforme a evolugdo da
acomodac&o do microrganismo ao meio. Nas Equacdes (3.2) e (3.3), n (h™1) é o parametro que
determina a velocidade com que essa adaptagédo ocorre.

dF;

- =R -F) (3.2)

dF, 0, t <lag,

—Z = 3.3
dt {an(l —F,), t > lag, (3.3)
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O uso desse enfoque teve por objetivo suavizar a resposta da Equacéo (3.8), que
apresentava solucdo inicial maior do que o medido experimentalmente. 1sso ocorria, porque no
instante inicial da simulac&o, todos os 107 esporos por grama, ou 0,00762 gramas de biomassa
por grama de substrato eram considerados ativos, gerando uma derivada diferente de zero para
o instante inicial do processo, Equacdo (3.4), resultando em uma concentracdo de CO, na saida
de ar da coluna, muito maior do que zero. O valor especificado para a biomassa inicial foi

medido no Laboratorio de Agroenergia através do método da glucosamina.

As fases de crescimento priméria e secundaria foram adotadas de modo que o modelo
representasse o perfil apresentado por algumas curvas de CO», que apresentaram um segundo
pico de respiracdo com cerca de 30 horas do inicio do processo. Essas equac¢des foram divididas
em biomassa total (X, e X1, ) e biomassa viavel (X,, e X, ), Equacdes (3.4) e (3.5) e Equacdes
(3.6) e (3.7), respectivamente para cada fase de crescimento, dadas em gramas de biomassa por
gramas de substrato, ou (gx/gs) (Mitchell et al., 2006). Nas equacdes, u (h~1) é o crescimento
especifico do microrganismo, Xy, , (gx/gs) o fator de maxima biomassa por massa de
substrato para as respectivas fases de crescimento , k; (h™1) é a velocidade de morte celular,
Yxco, (mmolco2 / gx) é o coeficiente de producdo de CO; por biomassa devido ao crescimento
celular e myco, (mmOIcoz/th) é o coeficiente de producgdo de CO, por biomassa devido a

manutencéo celular. Todos os parametros deste equacionamento variaram de acordo com as

condigOes de temperatura e a umidade inicial do substrato nas quais os experimentos foram

conduzidos. Na Equagéo (3.8), tem-se que: Z—f = % + % eX =X, +X,,.
djl(:l =F, (uxvl (1 - ;((;1 ) - kdX,,1> (3.4)
djl(tTl = Py, <1 - ;)((;) (3.5)
djl(:z = F, (uxvz (1 —~ ;(;2 > - kdx,,2> (3.6)
dc)l(:z = FouX,, <1 = ;;Z) (3.7)
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dxX
Tco, = Yco,x I + myco, X (3.8)

A producdo enzimaética, associada ao crescimento, foi descrita segundo o modelo de
Ludueking-Piret, conforme as Equacdes (3.9) e (3.10), respectivamente endoglucanase e

xilanase. Nessas equacoes, Yy, € Yyxy; definem a velocidade de formagdo dos produtos
associados ao crescimento celular, Sxg,q € Bxx, @ velocidade de formagdo dos produtos néo

associados ao crescimento celular e k,_ € kpy, @ velocidade da degradacdo das enzimas

(Shuler e Kargi, 2002).

dE, dx

d; = YxEna I + BxgnaX — kp,, ,Ena (3.9)
X, X

d_tl = Yxxy1 ar + BxxyiX — kDXleil (3.10)

De acordo com o 3° objetivo desse capitulo, apos a realizacdo do experimento 15, uma
restricédo foi adicionada ao modelo para que se obtivesse uma melhor representacao do processo
experimental em temperatura variavel. No modelo desenvolvido por (Dalsenter et al., 2005), o
histérico de condigcdes operacionais do processo determina a viabilidade celular dos
microrganismos. O equacionamento proposto foi considerado durante o desenvolvimento desse
capitulo. No entanto, os resultados ndo foram capazes de representar as curvas da respiracao
celular com acuidade, tanto nas condi¢cdes de temperatura estatica, quanto nas condicfes
variaveis. Por esse motivo, para representar os efeitos deletérios do aumento da temperatura na
viabilidade celular, a Equacéo (3.11) foi adicionada ao modelo. Essa equagdo nao tem nenhum

efeito em caso de temperaturas estaticas.
kq(k) = max(kp(k = 0:t)) (3.11)

Todos os parametros estdo em funcao da temperatura e da umidade inicial do substrato. No
caso das Equacdes (3.11), a cada novo instante de amostragem k um novo valor de k;, em
funcdo da temperatura nesse instante, é registrado e o maior valor da série historica para kq €
assumido como valor atual para esse parametro. Os valores de Yyco, € de myco, foram

estimados, segundo o observado por (Sargantanis et al., 1993), respectivamente por
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21,5 mmolco,/gx € 1,1 mmolco,/gxh. Esses valores foram os que resultaram nos melhores

ajustes dos demais parametros para todas as condigdes ambientais estudadas.

3.3.2. Ajuste e Interpolacdo dos Parametros

O ajuste dos parametros dos modelos foi realizado através da ferramenta de
identificagdo do tipo “caixa cinza” para equagdes diferenciais ndo lineares do software Matlab®
utilizando a metodologia de busca pelos Minimos Quadrados (Coleman e Li, 1996). Por
identificagdo do tipo “caixa cinza” deve-se entender que o modelo das equagdes diferenciais
ordinarias é conhecido e que a metodologia de busca retornard os pardmetros que melhor
ajustam o modelo aos dados experimentais. A funcdo utilizada foi a idnlgrey do toolbox de
identificacdo, sendo que a estimacdo dos parametros foi realizada através do método de
Levemberg-Marquadt®. O objetivo desta funcéo é ajustar os pardmetros das equagdes de estado
processo, Equacgdes (3.2) a (3.7), juntamente com os parametros das varidveis de saida,
respostas das Equacdes (3.8) a (3.10), as medidas experimentais: a formagdo de COo,
endoglucanase e xilanase. Na rotina de busca sdo definidos os valores iniciais dos parametros,
assim como os valores minimo e maximo de busca, sdo definidas as condicdes iniciais dos

estados do processo e quais s@o 0s parametros que podem variar.

Para que modelo pudesse prever as condi¢des operacionais ndo avaliadas, interiores a
regido estudada e exteriores proximas a essa, foi necessario calcular uma superficie de resposta
para cada um dos parametros propostos. Assim, foi criada uma superficie de resposta, para cada
um dos parametros, em uma regido de temperatura e umidade inicial do meio na qual o modelo
tivesse que representar adequadamente os resultados experimentais. Foram testados dois
métodos para se calcular as superficies, uma interpolacdo cubica e uma polinomial. Ambos os
métodos foram calculados através da funcdo fit do Matlab®. Essa fungéo utiliza o0 método dos
minimos quadrados para ajustar uma funcdo polinomial de grau predeterminado aos dados
obtidos. Primeiramente, foi testada a interpolacgéo cubica, na qual o ajuste da curva é priorizado
para os pontos experimentais. O modelo obtido foi utilizado no algoritmo de otimizacgdo e o
perfil de temperaturas gerado foi testado experimentalmente, na condicdo de umidade inicial
do substrato de 60%. AplOs desse experimento, observou-se que o ajuste polinomial

representava com maior fidelidade as curvas experimentais do processo quando comparadas

! http://www.mathworks.com/help/ident/ref/nlgreyestoptions.html, acessado em 16/05/2016.
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com a interpolacdo cubica. Além disso, o0 ajuste polinomial apontou que a produtividade de
enzimas era mais na umidade de 66%. Novos teste e experimentos foram realizados conforme

0 procedimento descrito a seguir.
Roteiro utilizado para o ajuste dos parametros

1° Passo: Apds coleta dos dados experimentais dos ensaios de 1 a 11 da Tabela 3.1, foram
ajustados os parametros para crescimento microbiano descrito pela média das curvas de COx,

através da funcdo idnlgrey.

2° Passo: Utilizando a resposta do modelo de crescimento obtido no 1° passo, as respostas
experimentais da producdo enzimética foram ajustadas as Equacdes (3.9) e (3.10) para cada

condigéo experimental.

3° Passo: Foi calculada a interpolacdo cubica para cada um dos pardmetros das Equac6es (3.2)
a (3.10). Obtida a interpolacdo do modelo, este foi aplicado no algoritmo de otimizacdo
desenvolvido para calculo das melhores condi¢cdes ambientais do processo. Foram realizados
0s experimentos 12 e 13 a fim de se aprimorar o conhecimento da dinamica microbiana nas
condigdes “otimas” de umidade proposta pelo algoritmo de otimizagdo para a primeira verséo

do modelo, ou seja, 60% de umidade inicial do processo.

4° Passo: Foram observadas discrepancias entre os valores medidos de CO; e producéo
enzimatica e os valores previstos pelo modelo quando aplicado experimentalmente o primeiro
perfil de temperaturas proposto pelo algoritmo utilizado. Essas diferencas foram minimizadas
com o uso da interpolacdo polinomial quadratica, na qual foram considerados também os
experimentos 12 e 13. Essa nova versdo do modelo indicou que as melhores condicGes de
umidade inicial do substrato se encontravam a 66%. Com essa atualizacéo, foi realizada nova

rodada de otimizacdo, que resultou no perfil proposto para o experimento 15.

5° Passo: Mais uma vez foram observadas divergéncias entre o resultado previsto pelo modelo
e 0 observado experimentalmente para as condi¢des do experimento 15. Constatou-se que era
necessario a realizacdo de experimentos em temperaturas abaixo de 37°C na umidade do
substrato proposta. Assim foram realizados os experimentos 17 e 18, seguidos dos respectivos
ajustes de parametros. Observou-se também que o modelo representava melhor os resultados
do experimento 15 através de uma interpolacdo ponderada, cujo objetivo foi priorizar os o ajuste
dos parametros para umidades superiores a 60%, condi¢gdes experimentais que apresentaram
maior producéo de celulases. Os pesos para 0s experimentos: 1, 2, 3, 4,5, 6, 7, 8, 9-11, 12, 13,
17 e 18, da Tabela 3.1, foram respectivamente: [1; 1; 4; 16; 1; 12; 1; 0; 2; 8; 4; 12; 12]. Notou-
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se também que o resultado da simulagdo foi melhorado quando o pardmetro Bygnq fOi
interpolado por um polindbmio de ordem 2x3, umidade x temperatura. Para que os efeitos
deletérios da temperatura fossem considerados, foi inserida a Equagéo (3.11) ao modelo e nova
rodada de otimizagdo foi realizada, experimento 19. Para os experimentos de 9 a 11 foi

considerada a média dos parametros.

6° Passo: Foram ajustados os parametros de crescimento para cada uma das curvas de CO;
obtidas nos ensaios de 9 e 11 e foram calculados seus respectivos desvios. Esses desvios foram

normalizados e extrapolados para as demais condigdes experimentais.

Ap0s 0 5° passo, 0 modelo final com interpolagdo polinomial de 2° grau ponderada foi
capaz de descrever com acuidade os efeitos das variacdes da temperatura tanto no perfil de CO»,
guanto na producdo de enzimas. Os resultados dos experimentos 19 e 20 ficaram dentro do

intervalo de confianca determinado pelos desvios padrdes calculados no passo 6.

O experimento 20 foi realizado a fim de se validar o modelo matematico desenvolvido,

tanto para averiguacao do crescimento microbiano, quanto para a producéo de enzimas.

3.4. OTIMIZACAO DO PROCESSO

3.4.1. Condicdo Otima via Modelagem Matematica

Através da modelagem matematica do processo, descrita pelas Equacfes de (3.2) a
(3.11), foi possivel realizar uma busca minuciosa pela melhor condi¢do operacional atraves da
resposta do modelo. O modelo foi simulado para as temperaturas entre 27°C e 40°C, de 1°C em
1°C, com umidade inicial do substrato de 66%. Antes da Ultima atualizacdo do modelo, a
temperatura 6tima para o processo era de 34°C a 66% de umidade inicial, cuja producdo média
esperada para endoglucanase era de 133,6 U/gws. Essa condicéo de 34°C a 66% de umidade foi
a utilizada para validacdo dos dados experimentais a temperatura constante. Ap6s um ultimo
ajuste do modelo, o melhor resultado encontrado foi de 32°C e 66% de umidade, com producao

média esperada de endoglucanase é de 139,7 U/gwms.

3.4.2. Algoritmo lterativo
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A metodologia de otimizag&o utilizada nesse trabalho é uma operacdo evolucionaria
para a solucdo de um problema de programacdo ndo linear inteira mista. Nesse tipo de
abordagem computacional os estados do processo somente podem assumir valores inteiros e so
sdo validos dentro de uma regido definida. O modelo do processo é ndo linear e o perfil de
temperatura que otimiza o processo é calculado iterativamente. A cada iteracdo do algoritmo a
temperatura pode variar -1°C, 0°C e +1°C a partir de seu estado atual. Desse modo, uma
sequéncia de trajetérias é gerada pela combinacdo das variacBes da temperatura para 0s
préoximos N instantes de amostragem. O processo é simulado para cada uma das trajetdrias
propostas. O caminho que resulta no maior valor para a producdo das enzimas é registrado e a
primeira acdo tomada por esse é registrada como valor da temperatura da proxima iteracdo de
otimizacgéo. Assim, sequencialmente, o perfil da temperatura que resulta na maior producéo das

enzimas € gerado.

Para as duas primeiras otimizacdes realizadas, o procedimento foi conduzido em duas
etapas. A primeira foi determinar qual a condicdo inicial que resultava no maior valor de
producdo das enzimas utilizando N=6. A segunda foi realizar nova rodada de otimizacdo da
melhor condicdo inicial da primeira etapa, dessa vez com N=9, expandindo o horizonte de
previsdo e consequentemente a performance do processo. O horizonte de buscas reduzido da
primeira etapa teve por objetivo diminuir o tempo computacional total de cada rodada de
otimizacdo, porque o numero de calculos aumenta exponencialmente a cada incremento no
horizonte de previsao. Na terceira otimizacdo, o horizonte de busca foi de N=12, resultando em

um conjunto de mais de 540000 diferentes caminhos a cada nova rodada.

A funcéo objetivo que determina 0 méximo da producéo das enzimas foi definida como
0 maximo de producédo de endoglucanase para t = n + N sujeita aos perfis de temperatura p,

conforme mostrado na Equacao (3.12), onde n é o instante de tempo atual da busca.
f = max (End(Tp, Ut=n+ N)) (3.12)
p

sujeito a
27°C <T <47°C

34% < U < 68%

»=(3)
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onde E,4(T,U,t = n + N) é dado pela evolugdo da Equacéo (3.9) e p sdo todos 0s possiveis
caminhos resultantes das combinagGes das variacdes da temperatura. O algoritmo 1 descreve

0s passos desse procedimento.

Algoritmo 1

1° Passo: Carrega 0s parametros do processo, inicializa as variaveis de estado, (T = Ty), (U =

Uy) e (n = 0) e gera sequéncias para o horizonte de previsdo definido (N).

2° Passo: Simula as EquacgOes de (3.2) a (3.11) de modo que: para p = p; até p = py,
(T, =T(0:n)); Parat =0attt =n+N,set <n = Ts(n) = Tu(t), sendo Ts = Ts(n) +

p(n —t). Calcula-se max(Enq(Ts, U,t = n + N)) e retorna p(i, 1).
P1:f

3°Passo:n=n+1; T(n+1)=T(n) + p(i,1); Caso n < 42, volte ao passo 2, sendo va

para o passo 4.
4° Passo: Retorna T, E,;(t = 42); fim

A cada novo aprimoramento do modelo, esse algoritmo foi executado novamente,
gerando sempre um novo perfil de temperatura. O perfil gerado na terceira rodada, apresentava
ganhos de 6% na média da producdo enzimatica, mas o modelo ainda precisou ser reajustado
para melhor se enquadrar em todas as condi¢des cujas temperaturas ndo fossem superior a 40°C,
faixa de maior producdo enzimaética. Ao final desse Ultimo ajuste nenhum dos perfis gerados
apresentou media de producgdo superior aguela estimada para a temperatura de 32°C, foram
testados também diferentes momentos para se iniciar as variagcdes da temperatura. Esse teste
resultou em pequenas melhoras na produtividade toda vez que o instante inicial das variagdes
foi maior do que 25 horas, mas cujos resultados néo ultrapassavam 0,2% de incremento e,

portanto, ndo justificando uma anélise experimental.

3.5. RESULTADOS E DISCUSSOES

A Figura 3.1 (a) mostra os picos de CO> que ocorreram tardiamente, resultados dos
experimentos 3, 7, 17 e 18 da Tabela 3.1, deixando claro que existe uma segunda fase de
crescimento exponencial. Esse fendmeno também ocorre em todas as repeti¢fes da Figura 3.1

(b), no entanto em menor escala. Essa segunda fase de crescimento provavelmente esta
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relacionada com a necessidade de exploracdo de novas fontes de nutrientes disponiveis no
substrato, uma vez que primeiro sdo consumidas as mais facilmente assimilaveis (Carlile et al.,
2001). Isso pode ocorrer, porque com a secrecdo das enzimas, novos nutrientes passam a estar
disponiveis.

Figura 3.1: Evolucéo e variabilidade do crescimento microbiano.
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A Figura 3.1 foi elaborada pelo autor da tese.

A Figura 3.1 (b) mostra a variacdo do comportamento do microrganismo observado nos
experimentos 9, 10 e 11, todos realizados nas mesmas condigdes ambientais. Parte das variagdes
é devida a um erro de £10% entre as saidas do distribuidor de fluxo de ar para as colunas. Esse
erro pode causar as diferencas observadas na amplitude da evolucao da respiracdo celular dentro
de uma mesma rodada de experimentos. No entanto, somente varia¢cdes no fluxo de ar nao
causariam as diferencas observadas no tempo de adaptagdo do microrganismo ao meio
fermentativo, tampouco as velocidades de crescimento exponencial e morte celular. Conclui-se
por 1SS0 que 0 microrganismo se adapta, cresce e morre de maneira diferente a cada nova
batelada, gerando um determinado intervalo de confianca para os parametros de crescimento
microbiano, que, por conseguinte, gerardo diferencgas na formacao de produtos. As oscilagdes
menores, com caracteristicas de ruido, observadas ao longo da curva sdo provenientes de

oscilagOes do controle do fluxo de ar.

Os dados de formacdo de xilanase e de a endoglucanase sao apresentadas na Tabela 3.2,
onde X é a média de cada triplicatae a2 é o desvio padrdo calculado. Nota-se com os resultados
do ponto central que pode haver grande variabilidade na formacéo de produto em uma mesma
condicdo ambiental. A quarta repeticdo do ponto central pode ser considerada um resultado
atipico na formacdo de xilanase. No entanto, para 0 mesmo experimento, a formacao de

endoglucanase foi comprometida somente na amostra de 48h. O contrario ocorreu na primeira
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repeticdo, na qual os resultados de endoglucanase foram abaixo do normal, enquanto os de
xilanase se mantiveram normais. Os resultados do ponto central considerado normais sdo
aqueles que ndo apresentam grandezas semelhantes ao produzidos nos ensaios adjacentes.

Portanto, um resultado de 75 Ul/g para xilanase e 45 Ul/g para endoglucanase sdo atipicos.

Outra consideracdo importante a respeito dos resultados de formacdo de produtos é o
numero de ocorréncias em que os valores medidos foram muito abaixo do esperado e, em
média, o quanto foram. Dentre os resultados do ponto central, sdo contados 6 em 24 analises,
ou 25% dos eventos, com valores 50% menores no caso da xilanase e 45% menores no caso da
endoglucanase. Tal anélise ndo é valida para o caso do experimento 8, pois ndo foi registrado

qualquer crescimento microbiano durante as medidas de CO..

Tabela 3.2: Cinética da formacgéo de Xilanase e Endoglucanase.

Ensaios Xilanase (Ul/gms) Endoglucanase (Ul/gwms)
T us 24h 48h 72h 24h 48h 72h

[°’C] [%0] x o? x o? x o? x o? x o? x o?
R1 | 37 51 | 142,7 2,3 | 1545 49 | 1395 3,7 | 340 46 | 474 1,3 | 453 25
R2 | 37 51 | 146,6 4,5 | 168,1 5,7 | 1150 10,6 | 445 4,0 | 757 1,1 | 728 48
R3 | 37 51 | 157,2 34 | 1356 52 | 1524 115|406 18| 710 05 | 67,7 19
R4 | 37 51 70,2 6,8 752 39 | 60,2 1,1 1391 13| 451 1,1 | 728 83
7 28 51 | 1019 3,0 | 1545 109 | 1428 4,0 | 18,2 10| 759 40 | 67,7 44
5 37 36 | 131,7 184 | 1214 114 | 943 91 |463 15| 510 05 | 508 37
8 46 51 4,6 0,3 4.4 0,5 3,7 0,7 | 40 04| 48 1,6 3,3 1,6
6 37 66 | 171,17 55 | 1713 54 | 1156 4,2 | 398 21| 63,8 15| 789 10
2 | 43 40 | 873 51 |1735 9,0 | 1085 6,0 | 150 24| 389 19 | 359 25
1 31 40 | 1575 6,7 | 1574 6,0 | 1404 16,1|264 29| 434 49 | 368 04

3 |3 611212 91 |180,0 0,7 | N/A 199 46| 637 23 | N/A
4 | 43 61 | 1193 1351992 54 (2019 48 |286 34| 653 10 | 746 6.2
12 | 40 60 | 172,0 11,3 | 2045 3,3 | 1551 20 | 64,7 76| 76,6 233 | 748 15
13 | 34 60 | 1476 28 | 1646 68 | 1274 46 |50,1 54| 74,3 6,5 | 70,3 22
17 | 30 66 | 122,6 55 | 2738 21,8 | 2523 3,2 | 36,7 2,7 | 160,2 21,1 | 1496 17,7
18 | 27 66 871 9,2 | 2293 85 | 2483 36 (378 54 |101,3 14,1 | 1566 16,4

3.5.1. Ajuste do Modelo

O resultado do ajuste dos pardmetros do modelo de crescimento microbiano é

apresentado na Tabela 3.3. No caso do experimento 8 ndo foi observado nenhum crescimento
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celular, devido a alta temperatura do processo, 0 que resultou em um ajuste cujos parametros
ndo tinham significado. Portanto, esses dados foram excluidos para ndo prejudicar a
interpolacdo das demais condi¢bes experimentais. Para 0s experimentos de 9 a 11 foi
considerado o valor da média dos parametros obtidos. Observa-se que 0s parametros variam
entre todos os experimentos, pois as condi¢Ges operacionais de temperatura e umidade inicial

do substrato variam entre 0s ensaios.

Tabela 3.3: Pardmetros do modelo de crescimento microbiano para cada condicdo experimental.

Ensaio U lag, u kq Xu, Xm, R?

x o? x a? x o? x o2 x o? X o?

1,001 | 0,019 | 24,35 | 2,35 0,193 | 0,022 | 0,023 | 0,005 | 0,108 | 0,007 | 0,023 | 0,002 | 0,90
0,840 | 0,016 | 16,00 1,54 | 0,187 | 0,021 | 0,028 0,006 | 0,117 0,008 | 0,010 | 0,001 | 0,91
0,981 | 0,018 | 20,44 | 1,97 | 0,330 | 0,038 | 0,039 | 0,009 | 0,147 | 0,010 | 0,042 | 0,004 | 0,86
0,940 | 0,017 | 18,05 1,74 | 0,240 | 0,027 | 0,024 A 0,006 | 0,204 0,013 | 0,028 | 0,003 | 0,91
1,142 | 0,021 | 18,02 | 1,74 | 0,346 | 0,039 | 0,060 | 0,014 | 0,121 | 0,008 | 0,044 | 0,004 | 0,92
1,151 | 0,021 | 20,08 1,94 | 0,335 0,038 | 0,062 0,014 | 0,197 | 0,013 | 0,053 | 0,005 | 0,91

7 1,300 | 0,024 | 24,58 | 2,37 | 0,269 | 0,031 | 0,027 | 0,006 | 0,091 | 0,006 | 0,023 | 0,002 | 0,80
9-11 | 1,770 | 0,033 | 19,68 | 1,90 | 0,295 0,034 | 0,048 0,011 | 0,277 | 0,012 | 0,061 | 0,006 | 0,91
12 1,415 | 0,027 | 22,50 | 2,44 | 0,286 | 0,029 | 0,025 | 0,006 | 0,142 | 0,009 | 0,030 | 0,003 | 0,88
13 1,303 | 0,025 | 17,72 | 1,75 | 0,337 | 0,037 | 0,061 K 0,013 | 0,222 | 0,015 | 0,062 | 0,006 | 0,94
16 1,161 | 0,022 | 16,69 | 0,84 | 0,332 | 0,039 | 0,043 | 0,007 | 0,194 | 0,011 | 0,020 | 0,002 | 0,95
17 0,846 | 0,016 | 21,33 | 2,06 | 0,299 | 0,034 | 0,036 A 0,008 | 0,146 0,010 | 0,045 | 0,004 | 0,90
18 0,606 | 0,013 | 27,86 | 2,53 | 0,206 | 0,025 | 0,035 | 0,007 | 0,127 | 0,008 | 0,035 | 0,004 | 0,90

o 01 B W N

Os valores para o crescimento maximo especifico, u, nesse trabalho variaram entre
0,18h~1 e 0,35h71. Para a constante de morte celular, k4, a variacdes foi entre 0,023 h™ e
0,063h~". Para os valores de concentragdo maxima de biomassa é necessario somar X,;, com
Xy, Pois sua soma representa 0 maximo estimado durante os experimentos. Desse modo, essa
concentracdo teve variagdo entre 0,11 gx/gms €0,28 gx/gus- Na literatura, para o
crescimento de cepas do Aspergilus niger foram encontrados valores variando entre 0,17 ht e
0,27 h't (Hamidi-Esfahani et al., 2004; Hamidi-Esfahani et al., 2007). Para o fungo Gibberella
fujikuroi variaram entre 0,12 h=1 e 0,57 h~! (Gelmi et al., 2002) e para o Rhizopus oligosporus
de 0,324 h~1 (Saucedo-Castaneda et al., 1990). A constante de morte celular é a menos
discutida na parte de modelagem. Ainda assim, para Gibberella fujikuroi variaram entre
0,02 h~1e 0,044 h~1. Por fim, os valores de concentracdo maxima de biomassa encontrados

foram, para o Aspergilus niger, entre 0,15 gx/9gus € 0,34 gx/gms € para o Rhizopus
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oligosporus foi de 0,125 gx/gus- Os valores de ur e lag, ndo possuem referencias na

literatura por se tratarem de um estrutura utilizada, até entdo, somente neste trabalho.

A interpolacdo ponderada do 5° passo para cada um dos parametros retornou as

Equacdes de (3.13) a (3.18) e a precisdo do ajuste dos parametros foram Rﬁ = 86%; R =

68%; R§(M1 = 51%; R§(M2 = 73%;

R% = 89%; Rlzagz = 62%. Salienta-se que o objetivo

dessa abordagem ndo foi obter bons ajustes individuais para os parametros, mas sim uma

representatividade adequada do crescimento microbiano nas condi¢Ges de maior umidade

inicial do substrato. As superficies encontradas sdo mostradas no material suplementar

disponivel no Apéndice A desse capitulo.

w(U, T) =—-1,543—-9,851073U + 0,118T + 5,8 107°U% — 1,80 1073T? + 1,61 10~*UT

kqa(U,T) =—0,531—3,291073U + 0,038T + 4,2 107°U2 — 5,2 1074T? — 2,4 10~*UT

up(U,T) = —13,2+ 0,237U + 0,485T — 2,17 1073U?% — 6,48 1073T? — 2,1 10~ * UT

lag,(U,T) = —33,56 + 2,9U — 0,633T — 19,1 1073U? + 22,4 T? — 27,0 1073UT

Xu,(U,T) = —0,612+ 5,7 1073U + 30,7 1073T — 8,0 107°U? — 5,1 107*T2% + 1,4 10~*UT

Xm,(U,T) =—0,97 + 11,9 1073U + 38,6 1073 T — 4,8 107°U% — 3,9 107*T%2 — 1,9 10~*UT

(3.13)
(3.14)
(3.15)
(3.16)
(3.17)

(3.18)

O resultado do ajuste dos parametros para a formagdo de produtos é mostrado na Tabela

3.4, onde também seguem 0s erros dos ajustes para ambas enzimas estudadas.

Tabela 3.4: Pardmetros do modelo de formacédo de produtos para cada condi¢do experimental.

TICl | UM%l | Yxgna | Mxena | kpg, | Yxxyt | Mxxyi | Kby, | Rina | Ry
37 51 32 39 0,036 1128,3 0,00 0,013 0,96 | 0,99
37 36 555,9 0,03 0,010 1833,7 0,15 0,025 0,96 | 0,99
37 66 197,6 7,04 0,000 1287,8 0,08 0,020 0,90 | 0,99
28 51 0,0 50,00 0,055 1374,4 12,45 0,015 0,87 | 0,98
31 40 5,5 45,00 0,053 1874,8 0,25 0,014 0,94 | 0,99
43 40 318,6 5,75 0,020 2274,3 22,11 0,041 0,99 1
31 62 0,0 29,35 0,020 1118,7 0,03 0,003 0,94 | 0,98
43 62 281,3 2,97 0,000 1243,9 0,08 0,005 0,94 | 0,99
40 60 456,9 0,00 0,007 1357,1 0,01 0,014 0,90 | 0,99
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34 60 2511 15,14 0,007 1114,3 0,01 0,014 | 0,95 | 0,95
30 66 0,0 82,2 0,028 713,1 129,4 0,037 | 0,92 | 0,99
27 66 0,0 75,7 0,029 1145,4 180,0 0,061 0,88 | 0,89

Seguindo o 5° passo da metodologia da modelagem matemaética, foi testada a ponderagédo usada
na interpolagcdo do crescimento microbiano. Novamente, o objetivo desse teste ndo foi
conseguir os melhores valores para o ajuste individual dos parametros, mas sim um melhor
ajuste para as curvas de formacdo de produto. O melhor resultado foi obtido através de uma
interpolacdo ndo ponderada. Também foram testadas diferentes graus para as superficies de
interpolacédo que, exceto pelo ajuste de myg,; que apresentou um melhor resultado através de
uma superficie 2x3 (UxT), obtiveram melhores resultados por meio de uma superficies

quadrética (dados ndo mostrados). Para cada um dos parametros das Equacdes de (19) a (24) a

precisdo do ajuste foi: Ry, . =70%; R%, = = 88%; RiDE = 75%; R%XXyl = 83%);
R? = 82%); R%{DX = 82%. As superficies encontradas sdo mostradas no material
y

Mmxxyl

suplementar disposto no Apéndice A desse capitulo.
Yygna (U, T) = 1721 — 102,1U + 38,05T — 0,83U2 — 0,45T2 — 0,37UT (3.19)

Mygna(U,T) = 6589 — 235,0U — 190,4T + 1,87U% — 0,72T% + 7,67UT — 0,028UT?
—0,053U%T + 0,024T3

(3.20)
kDEnd(U’ T) =0,655—1,77 1073U — 0,026T — 4,75 107°U? — 2,1 107472 - 1,510~* UT (3.21)
YXXyl(U, T) = 10430 — 126,0U — 308,1T + 0,819U2% + 4,46 T? + 0,261UT (3.22)

Myyy, (U, T) = 820,4 — 6,10U — 38,59T + 0,22U% + 0,805T2 — 0,412UT (3.23)

kDXXyl(U’ T) =0,127 —9,98 104U — 5,23 1073 T + 6,91 10~5U? + 2,03 10~*T?
(3.24)
- 1,76 10~4UT

3.5.1.1. Evolugéo do Crescimento Microbiano e da Producdo Enzimatica

A Figura 3.2 mostra as curvas de endoglucanase e da respiracdo microbiana, sobrepostas
as previsdes feitas pela modelagem matematica, para as temperaturas de 37°C, 30°C e 27°C.
As Figuras 3.2 (a) e (d) s@o respectivamente as curvas de endoglucanase e CO2, 0 mesmo
ocorrendo em (b) e (e), e (c) e (), para as temperaturas na sequéncia mencionada. Para se obter
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uma boa distribui¢do dos possiveis caminhos que o processo pode tomar, segundo o intervalo
de confianca dos parametros do modelo, foram realizadas 1000 simula¢6es para cada condicédo
experimental. Para cada vez que o processo foi simulado, os parametros foram gerados
aleatoriamente segundo a distribuicdo normal, com os desvios padrdes mostrados na Tabela
3.3. Na Figura 3.2, a barra lateral de frequéncias representa o nimero de vezes em que uma
determinada medida foi encontrada, sendo que a maior frequéncia de eventos € 1000, somente
quando t = 0. Salienta-se que o perfil de cores mostrado indica a frequéncia com que um
determinado evento ocorreu, mas nao indica o caminho assumido pelo mesmo, somente a

possibilidade da existéncia de tal resultado.

Figura 3.2: Evolucdo da producdo de endoglucanase e do crescimento microbiano. Em (a) e (d)
Tm=37°C, em (b) e (f) Tn=30°C e em (c) e (g) Tm=27°C. Em (a), (b) e (c) os losangos pretos mostram
os dados experimentais. Em (d), (e) e (f) as linhas pretas mostram os dados experimentais de CO-.
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A Figura 3.2 foi elaborada pelo autor da tese.

Nota-se que os resultados experimentais estdo dentro dos intervalos de confianca
estabelecidos pelo modelo e que na maior parte das vezes se encontram dentro da regido de
maior probabilidade de ocorréncia. 1sso demonstra que o modelo é capaz de representar com
acuidade tanto o crescimento microbiano, quanto a producao enzimatica em diversas condi¢des

operacionais. Observa-se que, apesar da interpolacdo dos parametros ter resultado em uma
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baixa precisdo para ajustes individuais sempre abaixo de 90%, em termos globais, o resultado

experimental sempre esta dentro da regido esperada pelo modelo.

3.5.2. Otimizacgao e Aprimoramentos do Modelo

A Figura 3.3 mostra a resposta do sistema de controle da temperatura do biorreator de
colunas aos perfis de temperaturas calculados durante o trabalho. O Perfil 1 é o resultado
experimental da temperatura do ensaio 15, o Perfil 2 é a temperatura do ensaio 19 e o Perfil 3
é o resultado do ensaio 22. A Figura 3.4 mostra tanto os efeitos da variacdo da temperatura dos
dois ultimos perfis de otimizacdo avaliados, quanto os resultados dos testes para as temperaturas
de 40°C e de 34°C, na evolucdo da producdo enzimatica e na evolucdo da curva de CO2. Essas
duas ultimas foram realizadas a fim de se comparar a produtividade em condigdes estaticas de

temperatura com os perfis para o tempo de processo de 42 horas.

Figura 3.3: Resultado experimental dos perfis de temperatura calculados pelo algoritmo de otimizagédo
implementados no biorreator de colunas. O Perfil 1 foi calculado para 0 modelo sem ponderacées e sem
restrigdes (E15), Perfil 2 foi calculado com a segunda versdo do modelo aprimorado, para horizonte de
busca N=7 (E19) e Perfil 3 foi calculado com a terceira versdo do modelo aprimorado, com horizonte
de busca N=12 (E22).
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A Figura 3.3 foi elaborada pelo autor da tese.
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Nas Figuras 3.4 foram sobrepostos os resultados experimentais e resultados das
simulacges para os experimentos terminados com 42 horas. As figuras foram elaboradas sob
as mesmas consideracdes feitas para as 1000 repeticBes da Figura 3.2. As Figuras 3.4 (a) e (e)
séo respectivamente as curvas de endoglucanase e CO, 0 mesmo se repetindo para (b) e (f), (c)
e (9), e (d) e (h), para as temperaturas e perfis de temperaturas nela descritos. Todos 0s
experimentos foram realizados com umidade inicial do substrato de 66%. Na Figura 3.4 de (a)
a (d), os losangos pretos sao os resultados experimentais nas condi¢des especificadas. Na Figura
3.4 (f) e (h) as linhas pontilhadas mostram os resultados da repeti¢cdo dos experimentos nas
referidas condigdes.

Figura 3.4: Evolucéo da producgdo de endoglucanase e do crescimento microbiano para experimentos
com periodo de 42 horas. Em (a) e () Tm=40°C, em (b) e (f) Tn=34°C, em (c) e (g) Tm=Perfil 2 ¢, em
(d) e (h) Tm=Perfil 3. Em (a), (b), (c) e (d) os losangos pretos mostram o0s dados experimentais. Em (e),
(), (9) e (h) as linhas pretas mostram os dados experimentais de CO5.
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A Figura 3.4 foi elaborada pelo autor da tese.
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Observa-se nas Figura 3. 4 (g) e (h) que o modelo desenvolvido foi capaz de estimar 0s
efeitos das variacbes da temperatura do processo com acuidade. Isso porque, em ambas, as
medidas experimentais de CO, ndo s6 estdo dentro do intervalo de confianca previsto pelo
modelo, como também acompanham as movimentacGes da respiracdo causadas pelas variacdes
da temperatura. No caso da Figura 3. 4 (h), no qual o ensaio foi realizado em duplicata, em
ambas as repeticOes os resultados experimentais estdo de acordo com o previsto pelo modelo.
Nota-se na Figura 3.4 (e) que o modelo ndo reproduziu os resultados experimentais durante um
certo tempo. Esse resultado implica que o modelo pode nédo representar 0 processo com a
mesma acuidade observada na Figura 3.2 em temperaturas maiores. Uma possivel solucao para
tal situacdo seria a realizacdo de um experimento para avaliar a cinética de crescimento
microbiano e formacéo de produtos a 43°C, o que melhoraria as previsdes feitas pelo modelo
em altas temperaturas para esse processo. Por outro lado, uma vez que as melhores condi¢cfes
operacionais estdo em torno de 32°C, ndo foi considerada necessaria a realizacdo desse
experimento. Essa consideracdo é endossada pelo resultado apresentado na Figura 3.4 (f), na
qual ambas repeticdes apresentaram evolucao da respiragdo microbiana conforme o previsto

pelo modelo.

Apesar da acuidade mediana na previsao do modelo para o crescimento microbiano na
Figura 3.4 (e), o resultado da atividade enzimatica esteve dentro do previsto, em torno dos 90
U/gws de endoglucanase. J& no caso dos resultados apresentados em (b), salienta-se que os
resultados do primeiro ensaio aconteceram conforme o previsto, mas na repeticao os resultados
foram bem inferiores, com média em torno de 70 U/gms. O mesmo ocorreu com os resultados
mostrados em (d), onde em ambas as repeti¢des, apesar do crescimento microbiano ter ocorrido
conforme o previsto, a formagdo dos produtos ndo apresentou 0 mesmo desempenho, com
média de 86 U/gwms, sendo que o esperado para aquela condicdo seria de 135 U/gms. J& 0
resultado do segundo perfil de temperaturas gerado esteve de acordo com o previsto, gerando

cerca de 130 U/gwms de endoglucanase ao final das 42 horas do processo.

Notou-se que existe uma chance de cerca de 20% de que 0s experimentos ndo evoluam
conforme o esperado. Por outro lado, um modelo capaz de prever a evolucdo do crescimento
com tal preciséo sera de grande utilidade na descricdo comportamental de biorreatores de maior

porte.
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3.6. CONCLUSOES

Neste capitulo foi desenvolvido um modelo matematico cujo objetivo era realizar
melhorar a producdo de endoglucanase através de variagcdes na temperatura do processo. Foi
verificado que o microrganismo se desenvolve melhor para produzi-las em temperaturas
constantes. A principal consequéncia dessa observacdo € que o sistema de controle da
temperatura do processo devera ser muito eficiente na eliminacdo dos erros ao longo do

processo.

Mesmo que o terceiro objetivo estabelecido ndo tenha sido alcangado, a modelagem
matematica do processo mostrou robusta para prever o resultado no crescimento e producéo de
enzimas frente a possiveis variaces da temperatura no processo. Esse tipo de resultado em si
ja apresenta um ganho em termos de modelagem matemaética do processo, pois trata-se de um
modelo capaz de representar as diversas fases do crescimento microbiano, sem apresentar
descontinuidades na solucdo numérica do problema. Mesmo que nesse trabalho néo tenha sido
possivel encontrar algum perfil de temperaturas que aumentasse a producdo da enzima
escolhida, ainda é possivel para outro processo a hipotese seja verdadeira. Desse modo, o
modelo podera ser util para trabalhos futuros. Salienta-se que, com o uso da restricdo na
velocidade da morte celular, ndo foi necessario aumentar o nimero parametros/equacdes para

se descrever os efeitos da temperatura na viabilidade do microrganismo cultivado.
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4. CONTROLE DE UM PROCESSO DE FERMENTACAO EM
ESTADO SOLIDO: UMA ANALISE DO DESEMPENHO
ENTRE DIFERENTES METODOS,

4.1. INTRODUCAO

A fermentacao em estado solido (FES) é caracterizada pelo cultivo de microrganismos
em meios sem &gua livre. A auséncia de agua livre no meio dificulta a remogdo do calor
produzido devido aos baixos coeficientes de trocas térmicas do meio, o que, consequentemente,
prejudica a controlabilidade e a reprodutibilidade do processo (Schutyser et al., 2003). Os
métodos utilizados para remocdo de calor dependem do tipo de biorreator utilizado. Para
producédo de enzimas, os mais encontrados na literatura sdo os do tipo bandeja e os do tipo
tambor rotativo/agitado (Mitchell et al., 2006).

Em biorreatores de bandeja, o controle da temperatura é realizado através de pulsos
periddicos na pressdo ambiente. Com o0 aumento da pressao, o ar é forcado para o interior do
meio, promovendo as trocas téermicas necessarias para a manutencéo de sua temperatura dentro
de uma faixa pré-estabelecida (He e Chen, 2013). Contudo, as solu¢fes mecanicas para esse
tipo de projeto demandam uma vedacdo adequada para suportar até 300 kPa nas variacOes da
pressdo interna do biorreator. Ja para biorreatores do tipo tambor, agitado ou rotativo, o mais
comum € o uso do resfriamento pelas paredes (RP) e do resfriamento evaporativo (RE) (Nagel
et al., 2001b). Salienta-se que, caso seja de interesse desenvolver processos continuos, 0s
tambores rotativos/agitados horizontais sdo mais adequados para a conducdo do fluxo de massa
(Van De Lagemaat e Pyle, 2004). Com isso, contando com uma mecanica mais simples de ser
desenvolvida, aliada a possibilidade de desenvolvimento de um futuro biorreator continuo, o

biorreator do tipo tambor agitado foi o escolhido para esse trabalho.

O RE tem sido apontado como o método mais indicado para o controle da temperatura
em biorreatores de grande volume. Esse método consiste na passagem de altos fluxos de ar,
com baixa umidade relativa, por cima ou através do substrato para que um determinado volume
de &gua seja evaporado. Consequentemente, o meio perde calor, mas também certa quantidade
de &gua que precisara ser reposta (Sargantanis et al., 1993; Nagel et al., 2001a; Von Meien e
Mitchell, 2002). A predominancia do RE sobre o RP depende do volume do biorreator, e
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também, da relacdo comprimento/diametro (C/D) do mesmo. Segundo Nagel et al. (2001b), o
resfriamento por conducdo através das paredes do biorreator € eficiente para biorreatores com
volumes de até 5m?3 com relagdo comprimento/didmetro de 15/1. Considera ainda que, para tais
volumes o biorreator deve possuir uma camisa hidrotérmica a fim de melhorar as transferéncias

de calor do meio interno para 0 meio externo do biorreator.

Dadas as tecnologias apropriadas para a remogao de calor, outro ponto de interesse é o
controle da temperatura do processo. Mais do que isso, € como o sistema de controle reage aos
disturbios causados pelo crescimento microbiano e aos ruidos inerentes a processos
multifasicos como a FES. O controle por realimentagdo ¢ um procedimento que melhora o
desempenho e a estabilidade do processo frente aos disturbios, que serdo compensados pelas
acoes do controlador (Mitchell et al., 2006).

Os controladores Proporcional-Integral-Derivativo sdo utilizados na maior parte das
malhas de controle industriais existentes. De fato, a acdo derivativa ndo é comumente utilizada,
fazendo com que os controladores PI’s sejam os mais utilizados. (Astrom e Hagglund, 2001).
Uma das caracteristicas mais relevantes dos compensadores PI’s é sua capacidade de zerar o
erro de regime permanente para referéncias estaticas (Ogata, 1997). As técnicas mais recentes
para o ajuste dos pardmetros sao baseadas em modelos, que geralmente estéo atreladas a erros
de modelagem. Considerando o controle da temperatura de um processo de FES, no qual a
temperatura varia ao longo do meio e a dinamica microbiana varia ao longo do processo e de
batelada para batelada, esses controladores sdo capazes de lidar com o problema? Nesse caso,
além de um desempenho adequado para o processo, o controlador precisa ser robusto as
possiveis variagdes do processo (Li, 2013). Para o controle de biorreatores de FES, os PID’s
tém sido utilizados somente como medida de comparagdo com outras técnicas. Além disso, ndo
foram explorados metodos de ajuste dos parametros além do Ziegler-Nichols (Von Meien et
al., 2004; Sukumprasertsri et al., 2013).

Outra técnica de controle bastante utilizada sdo os controladores preditivos baseados em
modelos, 0s quais sdo empregados principalmente em sistemas com multiplas variaveis (Seborg
et al., 2010). Os modelos empregados nas previsdes realizadas por esses controladores séo
calculados a partir da resposta a impulsos ou a degraus aplicados nas entradas dos processos
estudados. Fazendo-se uso desses modelos, é possivel prever os efeitos causados nas saidas da
planta por variagdes nas entradas. Também é possivel prever os efeitos de um distarbio no
processo a fim de compenséa-lo apropriadamente de modo que a saida sempre siga a referéncia

do processo (Seborg et al., 2010). No caso de FES, tendo sido modeladas as transferéncias de
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calor no interior do biorreator e ajustado um modelo que descreva o crescimento microbiano
com alguma precisdo, o controlador serd sensivel a futuros distdrbios na temperatura, pois
gerard acdes capazes de minimizar os efeitos dos distarbios (Sargantanis et al., 1993;
Saucedocastaneda et al., 1994; Viccini et al., 2001; Stuart e Mitchell, 2003; Lekanda e Perez-
Correa, 2004; Von Meien et al., 2004). Por outro lado, caso os modelos ndo sejam precisos ou
a dinamica do crescimento tenha variado além do previsto, o controlador preditivo ndo sera
capaz de acompanhar a referéncia. Nesses casos, uma realimentacédo de saida pode corrigir esses

desvios, procedimento conhecido como correcao de desvios.

Visto que as técnicas de controle apresentadas tém ampla utilidade no controle de
processos, 0 objetivo desse capitulo é avalia-las a fim de se verificar qual apresenta o0 melhor
desempenho frente a dois tipos de referéncias de temperatura. Foram testadas uma fixa e outra
variante com o tempo. Os ajustes dos parametros dos controladores foram realizados atraves da
simulacdo de um modelo de crescimento microbiano associado a um modelo adaptado para o
biorreator utilizado (Lekanda e Perez-Correa, 2004). O ajuste dos parametros do modelo do
biorreator foi realizado através da resposta a pulsos por tempo definido no aquecedor do

processo.

4.2. PROCESSO DE FERMENTACAO EM ESTADO SOLIDO

Para verificacdo dos sistemas de controle propostos, foi empregado o biorreator do tipo
tambor agitado desenvolvido nesse trabalho. A massa seca de farelo de trigo lavado, substrato
utilizado em todos os experimentos, foi de aproximadamente 600 gramas. O substrato foi
suplementado com 337 mL de solucdo nutriente de Sulfato de Amdnio 0,91% em HCI 0,1 M e
complementado com mais 820mL de agua, de modo que a umidade do meio fermentativo fosse

de cerca de 66% em base Umida, ou 1,94/1 (ma/ms).

O farelo foi lavado em agua corrente até que a mesma ndo possuisse mais modificagdes
de cor, indicando que o amido foi removido. Apds a lavagem, o farelo foi secado em estufa
com circulagédo forcada de ar com temperatura de 85°C durante as primeiras duas horas e a
70°C ate que a umidade do meio estivesse com uma relacdo entre 0,9/1,0 e 1,1/1,0 de massa de

agua por massa seca.
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4.3. MODELO MATEMATICO DO BIORREATOR

O controle de processos consiste basicamente na manipulacdo de variaveis de entrada
para que as saidas tenham um comportamento desejado mesmo que existam disturbios ndo
medidos no sistema. Para se alcancar tal objetivo, primeiramente é necessario compreender
como as saidas se comportam frente a alteragcdes nas entrada (Whan Sung et al., 2009). As trés
formas mais empregadas para se identificar esses comportamentos sdo a aplicacdo de entradas
do tipo degrau, rampa e pulso retangular. Cada uma dessas entradas € utilizada conforme as
caracteristicas do processo em estudo (Seborg et al., 2010). Para processos que levam varias
horas para se estabilizar, o uso da resposta ao impulso diminui o tempo da identificagdo pela
metade, quando comparado com a resposta ao degrau, tornando-se atrativo quando modelos

para representa-lo ja estdo disponiveis.

Para identificacdo do comportamento da temperatura no biorreator desenvolvido, foram
utilizadas entradas do tipo pulso retangular no aquecedor do processo, com manutengao de uma
poténcia de 200 W durante 60 minutos e posterior desligamento da mesma. Um modelo do tipo
caixa preta foi empregado para descrever as variagdes da temperatura em varios pontos do
biorreator, a diversas condi¢fes operacionais. As temperaturas medidas foram: da cuba, do ar
de entrada, do ar de saida e do meio de cultivo. O equacionamento utilizado foi uma adaptacéo
de modelos de biorreatores aplicados em trabalhos anteriores (Stuart e Mitchell, 2003; Lekanda
e Perez-Correa, 2004), acrescido de um modelo para o aquecimento da parede externa do

biorreator e do fluxo de ar que o alimenta, conforme Equacdes de (4.1) a (4.4)

Na Equacéo (4.1) é considerado o balanco de energia entre 0 ambiente interior da cuba
e 0 ar do ambiente externo. Sdo consideradas partes integrantes do ambiente interno da cuba: o
ar interno, todo o conjunto do biorreator, a mesa de suporte e a prépria cuba. A ambiente interno
aquecido por uma resisténcia elétrica, definida na equacao por Qp. O termo Qo é referente a
poténcia residual gerada por trés ventiladores que ficam constantemente ligados com o objetivo

de homogeneizar a temperatura no interior da cuba e do motor de passo do eixo do biorreator.

A Equagdo (4.2) representa a temperatura do ar que alimenta o biorreator. Os valores
medidos para ambas temperaturas do ambiente externo do biorreator e a temperatura do ar que
o alimenta foram bastante semelhantes. Por esse motivo, as dinamicas da temperatura do ar da
cuba e a temperatura do ar que alimenta o biorreator foram consideradas iguais. As maiores

diferencas obtidas foram devido a localizacdo do sensor que mede a temperatura da cuba, que
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ndo foi diferente entre alguns experimentos. Essas diferencas foram consideradas como

incertezas do modelo durante o desenvolvimento dos sistemas de controle.

Na Equacao (4.3) é calculada a temperatura do ar no interior do biorreator, em funcéo

da energia trocas térmicas com a parede desse e com o ar que o alimenta.

dT, 1
dt — CpgGe + CpcM, + CppMy + CpaMg + CppnMyy,

(QP + Qo — hoeAoe(To — Text)) (41)

Ty _ dT, @2

dt ~ dt '

TinFin (Cpg + Cpthi)

~TuFin(Cpg + CpnXga) (4.3)
+hsaAsa(Tm - Ta)

dT, _ 1
dt (pr + Cptha)Gb

QCOZ
dTm — 1 _FinHv(Xgi - Xgo)
dt (Cpm + prMW)Ms + Cprb _hsaAsa(Tm - Ta)
_hsoAso (Tm - To)

(4.4)

Na Equacdo (4.4), Qc,, € 0 calor gerado pela respiracdo microbiana, onde Qc,, =
%rCOZAﬁCGle% e 1¢o, € a taxa de CO, produzida pela respiragdo microbiana em mmol/h,

AﬁC6H1206 = 1768k] /moly;..se € a quantidade de energia convertida em calor por mol de
glicose. Dada a estequiometria da respiracdo microbiana, Equacdo (4.5), basicamente 1099kJ
sdo convertidos em ATP, de modo que para cada 1 mol¢,, produzido, cerca de 294,7k] torna-

se calor adicionado ao substrato.
Ce¢H1,06 + 36 Pi + 36 ADP + 60, - 6C0, + 6H,0 + 36ATP (4.5)

Os parametros Qo e hoe da Equacdo (4.1) foram calculados para ajustar a resposta da
temperatura do ambiente externo em funcdo da aplicacdo de um impulso de 200W por 60
minutos no aquecimento do biorreator. A estimativa inicial para cada um foi de: 72kJ/h <
Qo < 216kJ/h e h,, > 72k]/h. No caso de hee, esse valor inicial foi levantado considerando-
se apenas a troca térmica das paredes da cuba com o ambiente exterior, mas ndo foram
considerados as trocas com a mesa de marmore que suporta o biorreator, tampouco a abertura
lateral existente na cuba para amostragem e fixagcdo da sonda de temperatura. Desse modo, ndo
foi possivel de se ter certeza acerca da influéncia exata de cada um dos elementos responsaveis

pelas trocas térmicas desta equacdo. Contudo, para melhorar as estimativas do modelo, foi
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admitido que hee podia apresentar valores diferentes durante o aquecimento e a refrigeracéo da

cuba.

A estimativa dos parametros ocorreu em duas etapas: 1- identificacdo do modelo de
aquecimento e refrigeracdo da cuba; 2- identificagdo dos modelos de aquecimento e
refrigeracéo do ar da fase gasosa do biorreator e da temperatura do meio fermentativo. Para a
identificacdo dos pardmetros da segunda etapa, os dados da temperatura da cuba foram
utilizados. Esse passo foi necessario, pois nao foi possivel considerar durante a modelagem da
cuba os distarbios apresentados durante as medicdes experimentais. Para estima-los, foi
utilizado o comando nlgrey do Matlab™, utilizando a metodologia de busca de Levemberg-

Marquadt, a fim de se ajustar as respostas obtidas experimentalmente ao modelo.

Os resultados obtidos, considerando que a area total de transferéncia de calor entre a

cuba e o ambiente externo (Ac) € de 1,02 m? foram: Q, = 192 [%] hoe =

34,3, Ty(k) <Tp(k—1 x
{ m (k) < Tm( ) [ ] Para a Equagdo (4.3), tem-se hy, = 0,16 + 0,10R +

40,4, Tp(k) = Ty (k — 1) lm2kn
hsoy, T(k) < Tpp(k —1)
hsoy, Tn(k) = Tp(k — 1)

0,82F[ ] ] em (4.4) hso = { onde hso, = 64,86 + 0,965F +

m2Kh

0,889R [ "i{ ;

m?2

] e hso, = 84,24 — 0,143F + 4,645R [ I ] e, sendo que R ¢é dado em

m2Kh

rotagdes por hora e F em litros por hora. O termo H,, é o calor de vaporizacdo da &gua e €
assumido como sendo 2421kJ/kg, valor do mesmo a 34°C. Esse valor é assumido constante
para toda a faixa operacional do biorreator, pois varia entre 2440kJ/kg e 2400kJ/kg de 27°C e
40°C (Stuart e Mitchell, 2003).

4.3.1. Modelo Matematico do Processo Fermentativo

Para prover informacdes acerca da respiracdo microbiana e, consequentemente, da
geracdo de calor durante a modelagem do processo, as Equacgdes de (3.1) a (3.8) foram
empregadas em conjunto com seus respectivos parametros. E importante considerar que
biorreator do tipo tambor agitado que é empregado nos estudos deste Capitulo €
conceitualmente diferente do biorreator de colunas (leito agitado versus leito fixo). Essa
diferenga pode levar a dindmicas de crescimento distintas entre ambos, e por isso, durante a
fase de simulacBes das estratégias de controle, variacbes nos valores dos pardmetros foram

consideradas para avaliar a robustez de cada estratégia de controle.
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4.4. ESTRATEGIAS DE CONTROLE

As variveis controladas nesse trabalho sdo: a temperatura da parede externa, a agitacao
do meio e a taxa de aeracdo do biorreator. A saida controlada é a temperatura do meio. Foi
observado durante experimentos preliminares que as taxas de aeracdo utilizadas néo
influenciaram significativamente na umidade do meio. Nesses experimentos, a umidade do
meio foi medida no seu inicio, cerca de 1,93 (ma/ms), e ap6s 24 horas, com o fluxo de ar de 3,2
e 10LPM (litros por minuto), resultando respectivamente em 1,91 (ma/ms) e em 1,87 (ma/ms).

Considerando estudos prévios acerca da sensibilidade a agitacdo do género de
microrganismo utilizado, constatou-se que agitacbes entre 0,5 e 3 RPM ndo afetam
negativamente nem seu crescimento, nem a producdo de metabdlitos (Stuart et al., 1999;
Gasiorek, 2008; Sukumprasertsri et al., 2013). Desse modo, para auxiliar no controle da
temperatura do meio fermentativo, a velocidade de agitacdo foi definida como sendo
proporcional aos desvios da temperatura do processo com relacéo a referéncia. Ja para as taxas
de aeracdo, um controlador Proporcional-Integral foi utilizado. As EquagOes (4.6) e (4.7)
mostram essas regras para a agitacdo e para a aeragao, respectivamente.

Q(h™Y) = 30 + 42[e (1)) (4.6)
F(LR™) = 144 — 180 (e(t) + = [; e()) (4.7)

onde le()| = |Trer — Tr| € €(t) = Trep — T

Para a agitacdo, o minimo estabelecido foi de 0,5 RPM atingindo 3 RPM para um erro de
3,57°C. O erro absoluto foi considerado, pois agitacdes maiores facilitam as trocas térmicas no
meio. Ja para a aeragdo, 0 minimo estabelecido foi de 2,4 litros por minuto, aumentando-se
proporcionalmente a diminuicdo do erro a uma velocidade de 3 L/min para cada 1°C. O
integrador foi utilizado para auxiliar no controle da temperatura do meio, aumentando o fluxo
de ar enquanto a temperatura do meio fosse maior do que a referéncia. O sinal negativo na
Equacdo (4.7) se deve ao sinal negativo da temperatura do meio no calculo do erro. Nota-se
ainda que, devido as limitagdes da instrumentacdo utilizada, a agitacdo e o fluxo de ar estdo
limitados, respectivamente, entre 30 e 180 RPH (rotagfes por hora) e 144 e 600 L/h, as
constantes de tempo do processo variam em 50%. Portanto, robustez foi um dos requisitos de

controle.
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4.4.1. Ajuste dos Parametros do Controlador PI

Para o controle da temperatura do processo foram avaliadas quatro metodologias de
ajuste dos parametros: Ziegler-Nichols (ZN), Tyreus-Luyben (TL) (ZN modificado com o
objetivo de limitar as a¢Ges de controle do primeiro), IMC e SIMC. O método de ZN foi
utilizado por sua importancia historica, enquanto o TL foi pelas mudancas introduzidas em ZN.
Skogestad (2003) apresentou as metodologias IMC e SIMC, nas quais 0s parametros sdo
calculados em funcéo da resposta do processo baseados no método da sintese direta, o que traz
grande facilidade no célculo dos parametros do controlador. Para ZN e TL, os parametros sdo
calculados para 0 menor ganho de uma realimentacdo proporcional que leva a saida a uma
oscilagdo constante, sendo esse ganho chamado de K, e o periodo de oscilagdo de P, (Seborg
et al., 2010). O tempo morto do processo foi considerado de 15 minutos para todos os
experimentos, devido ao periodo de amostragem, uma vez que que foi a unica informacao
referente a0 mesmo. Os demais parametros foram calculados através do modelo. As Equacdes
de (4.8) a (4.11), da Tabela 4.1, mostram as regras de ajuste para cada método, onde K, é 0

ganho proporcional do controlador e T; € o seu tempo de integragéo.

Tabela 4.1: Regras para ajustes dos parametros de um controlador Pl

P
Ziegler-Nichols: K. = 0,45K,, T, = 1”2 (4.8)
Tyreus-Liuben: K, = 0,313K,, T, = 2,2B, (4.9
0

+5 0
IMC: K, = 2288 (n+32) T, =7+ (4.10)

¢ k 0 2

14

SIMC: K, = -0 T, = min[c,, 4(r, + 0 411
: C_kaC+9 1 = min[t,,4(t, + 0)] (4.11)

O ganho da planta é dado por: kp, = A/P, onde A é a amplitude de deslocamento da
temperatura desde P = OW até a acomodagdo da mesma para P = 100W resultando em k,, =
0,091°C/W. Para o caso em estudo, o processo pode ser considerado do tipo primeira ordem
com tempo morto. Assim, foi adotado que a constante de tempo do processo fosse 0 tempo em
que a saida demora para alcancar 63,2% de sua amplitude a partir da acdo na entrada, desse
modo 7, = 1,3 h (Ogata, 1997; Dorf e Bishop, 2006; Seborg et al., 2010). O tempo de atraso
do processo foi de aproximadamente 1 tempo de amostragem, ou seja, 8 = 15 min, ou 8 =

0,25 h, sendo que, na maioria dos casos, possivelmente ocorreu devido a falta de sincronizacédo
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entre o0 acionamento do aquecimento e a amostragem da sonda. De acordo com as regras de
ajuste SIMC, o valor adequado para a constante de tempo do processo em malha fechada deve
ser 7, = 0 (Skogestad, 2003). Ja para os controladores ZN e TL, de acordo com as simulacdes
realizadas, K,, = 112 W /°C e B, = 1,5h. Na Tabela 2 sdo mostrados os valores calculados dos

parametros do controlador para os diferentes metodos em estudo.

Tabela 4.2: Resultado do ajuste dos pardmetros para diferentes metodologias.

ZN: K, = 58,5 (W/°C) T, = 1,25 (h)
TL: K, = 40,6 (W/°C) T, = 3,30 (h)
IMC: K, = 36,5 (W/°C) T, = 1,43 (h)
SIMC: K, = 28,9 (W/°C) T, = 1,30 (h)

4.4.1.1. Critérios para Escolha dos Parametros

Considerou-se que um sistema de controle adequado deve ser capaz de lidar com trés
requisitos: rejeicdo de disturbios no processo, resposta a variagdes da referéncia e robustez com
relacdo a incertezas na modelagem (Astrom et al., 1998). O primeiro indice de desempenho
escolhido foi avaliar média da somatoéria do modulo dos erros (MSME) para cada um dos
métodos, definido pela Equacdo (4.12). A Figura 4.1 mostra a comparagéo entre o resultado da
simulacéo entre as diferentes metodologias de ajuste utilizadas. Dado que para cada ciclo de
amostragem no biorreator sdo tomadas 90 medidas de temperatura ao longo do mesmo, para
aproximar o modelo do processo real, foram realizadas 90 simulaces nas quais 0s parametros
do crescimento sdo gerados aleatoriamente dentro de seus intervalos de confianga, com
distribuicdo normal. Os controladores apresentados na Figura 4.1 sdo respectivamente: SIMC
em (a) e (e), IMC em (b) e (f), TLem (c) e (g) € ZN em (d) e (h). Seguindo essa sequéncia, 0s
resultados da SQE foram, respectivamente: a) 0,11°C, b) 0,09°C, c¢) 0,16°C, d) 0,06°C para
temperatura constante e e) 0,20°C, f) 0,20°C, g) 0,18°C, h) 0,22°C para o perfil variavel.
Salienta-se que, quanto menor o valor do MSME, melhor o desempenho do controlador. Desse
modo, o controlador ZN apresentou a melhor resposta, pois foi capaz de manter a saida mais

préxima da referéncia, contudo apresenta tendéncia a oscilacdo durante os transitorios.

1 n
MSME == ) |Tper (k) — T, (k)| (4.12)
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Por outro lado, a rejeicao de disturbios do processo € fundamental para lidar com o calor
gerado pelos microrganismos em biorreatores de FES. Além disso, o disturbio gerado pela
atividade bioldgica apresenta caracteristicas de realimentagdo positiva nas proximidades das
temperaturas estudadas. 1sso quer dizer que, ao se aumentar a temperatura do processo 0S
microrganismos tendem a crescer mais rapidamente, gerando mais calor; ao se diminuir,
crescem mais vagarosamente, gerando menos calor. Com essas caracteristicas associadas as
incertezas da modelagem, surge a necessidade de se avaliar quantitativamente a estabilidade do

processo em malha fechada.

Figura 4.1: Resposta simulada da temperatura no meio fermentativo para dois tipos de referéncia. A
graduacdo de cores indica a frequéncia com que uma determinada temperatura foi amostrada e a linha
preta tracejada indica a trajetoria da referéncia. Nas Figuras de (a) a (d) a referéncia é constante,
enquanto nas demais foi utilizado o Perfil 3 de temperaturas mostrado na Figura 3.3.
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A Figura 4.1 foi elaborada pelo autor da tese.

Os conceitos de Margem de Ganho (GM) e Margem de Fase (PM) proporcionam
medidas Uteis para a robustez do processo. A margem de ganho indica o quanto o ganho do
processo (kp) ou o ganho do controlador (K,.) podem aumentar sem que a malha realimentada

se torne instavel, apresentadas nas Equacoes (4.13) e (4.14). A margem de fase indica o quanto
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o tempo morto do processo pode aumentar sem que a malha fechada se torne instavel (Seborg

et al., 2010). Ainda assim, esses indicadores ndo sao isentos de falhas.

Outros dois conceitos precisam ser adicionados a analise da estabilidade: a Funcgéo
Sensibilidade (S), e a Funcdo Sensibilidade Complementar (T), cujos maximos sdo utilizados
para verificacdo das margens de estabilidade (Seborg et al., 2010). As Equagdes de (4.15) e
(4.16) apresentam, respectivamente, as fungbes S e T. Também devem ser considerados Ms e
M, Equacdes (4.17) e (4.18) que sdo os maximos das fungdes S e de T, os quais indicam um
compromisso entre robustez e performance. Segundo (Seborg et al., 2010), um sistema de
controle deve apresentar 1,0 < My < 1,5 e 1,2 < Mg < 2,0 para que apresente tanto um o
acompanhamento da trajetéria, quanto uma rejeicédo de distdrbios adequados. Valores fora dessa
faixa podem gerar instabilidade ou baixos coeficientes de amortecimento da saida frente as

incertezas do processo.

1
GM & ———— 4.13
|Gmf(](‘))| ( )
PM < 180 + ¢ (4.14)
1

D 4.1

SETF G.G (4.15)
G.G

or € 4.1
1+G.G (4.16)
Ms = max|S(jw)] (4.17)
My & max|T (jw)| (4.18)

w

Margem de ganho e margem de fase sdo calculados no dominio da frequéncia, ou seja,

dada a fungdo de transferéncia do processo, faz-se s = jw, com w € [0, ). Desse modo,

GG
1+GcG

variando-se w calcula-se |Gmf(jw)| = | | A margem de fase é definida pela Equacao

(4.14) para a fase ¢ quando |Gmf(ja))| = 1. A margem de ganho € o inverso da magnitude de

|Gmf(ja))| na frequéncia w em que o angulo da fase seja ¢ = —180°. Ambos 0s ganhos sdo
facilmente calculados utilizando o comando margin do Matlab® para a funcio de transferéncia

de malha fechada, definida e pela (4.15) para disturbios no processo e pela Equacéao (4.16) para
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variacOes da referéncia. Mg e My foram calculados utilizando a norma da parte imaginaria e
real retornadas pela funcio nyquist do Matlab® para S e T. G, é a funcéo de transferéncia do
controlador Pl e G € a funcao de transferéncia do processo, respectivamente as Equacdes (4.21)
e (4.22). Onde K, e T, sdo os ganhos do controlador, k, e 7, 0 ganho e a constante de tempo da

funcdo de transferéncia que representa as trocas térmicas atraves da parede do biorreator.

K. T;s+1
. = FI S (4.21)
kpe—O,ZSS
EENESY (4.22)
14

A Tabela 4.3 mostra a GM, Mt e Ms para cada um dos controladores estudados,
considerando que a constante de tempo do processo, 7, pode variar entre 1,3 e 1,9 hora, com
ganho 0,075 < k,, < 0,110 °C/W dependendo das condicdes de agitacdo e aeragdo do mesmo.
Os valores de GM, Mt e Ms foram calculados para os quatro pontos assinalados e na Tabela
4.3 estdo mostradas as faixas obtidas para essas condi¢fes. A Figura 4.2 mostra o diagrama de
Nyquist para a condi¢cdo de controle em que a curva esteve mais préxima de —1 + 0jw. Como
pode ser observado, todos os controladores apresentam margem de ganho suficiente para serem
estaveis. Verifica-se, no entanto, que a margem e ganho para os controladores ZN, TL e IMC
sdo bastante restritas. Ja para a estabilidade relativa, somente o SIMC apresenta resultados
dentro da faixa estabelecida de Ms e Mt para as quatro condi¢Ges avaliadas. Portanto, o
controlador a ser utilizado para o caso em estudo é o SIMC, visto que assegura a estabilidade

do processo mesmo com as incertezas da modelagem.

Tabela 4.3: Faixa calculada para a margem de ganho e para os indicadores de estabilidade para as
metodologias avaliadas, considerando-se a variacdo do ganho e da constante de tempo do processo.

MG M+ Ms
ZN: 0,23~1,12 1,45~5,25 2,16~6,08
TL: 0,24~3,95 3,83~84,95 2,95~85,90

IMC: 0,72~1,92 1,09~1,89 1,89~2,69

SIMC: 1,41~3,11 1,02~1,15 1,43~1,88
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Figura 4.2: Diagrama de Nyquist para a condi¢do de controle com menor distancia para o ponto —1 +
Ojw.
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A Figura 4.2 foi elaborada pelo autor da tese.

4.4.2. Controlador Preditivo Baseado em Modelo

A ideia da lei de controle para esse tipo de controlador ¢ a minimizacdo dos erros
existentes entre a saida prevista pelo modelo do processo e a trajetoria da referéncia ao longo
de um determinado horizonte de previsdo. Os erros previstos séo definidos pelo vetor coluna
E(n) 2 col(é(k +1),é(k + 2),..,é(k +R)), definido pela Equagdo (4.23), onde n
representa horizonte de erros previstos e k representa o instante atual do processo (Seborg et
al., 2010).

Em) =r;m) —¥°(n) (4.23)

Sendo que ¥Y°(n) € o vetor da resposta ndo forcada do modelo, ou seja, considerando o modelo
utilizado, mantém-se o ultimo valor de Qp da Equacdo (4.1) e as Gltimas condicdes do processo
para as demais varidveis e simula-se o0 processo até o horizonte de previsdo (Seborg et al.,

2010). ¢(n) € o vetor que representa a referéncia da variavel controlada ao longo do processo.
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Neste intervalo sdo calculados os efeitos do crescimento microbiano, da agitacéo, da aeracéo e

da temperatura da parede externa do biorreator na temperatura do meio fermentativo.

Na Figura 4.3 € mostrado um diagrama genérico de um controlador preditivo, sendo que
0 bloco processo representa o processo experimental, enquanto os blocos modelo,
estimador/preditor séo basicamente a modelagem de todo o processo. Mais especificamente, no
diagrama mostrado, o bloco modelo apresenta o valor da saida atual e passada em funcdo das
acOes passadas de controle. O bloco estimador/preditor tem por saida a resposta ndo forcada do
modelo. A diferenca entre essa saida e a referéncia sera utilizada para estimar as futuras acdes

de controle.

Figura 4.3: Diagrama genérico de um controlador preditivo baseado em modelo.
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Calculada
Saidas do
Estimador/ Célculos de Entradas processo
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+
Entradas
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Figura adaptada de Seborg et al., (2010).

As acbes do controlador sdo calculadas e limitadas através da minimizacdo do
funcional definido pela Equacédo (4.24). Foram utilizadas matrizes de ponderacdo de modo a
definir quais sdo os fatores mais importantes na solugéo do problema de controle, o erro previsto
ou as acles de controle. A lei de controle que minimiza a funcdo objetivo é definida pela
Equacdo (4.25), onde S é a matriz dindmica, definida pela Equacédo (4.26). Neste trabalho, S é
a resposta do modelo utilizado a um degrau de 100 W no aquecedor do ambiente externo
simulado nas condi¢cdes médias de fluxo de ar e agitacdo, i.e., 1,75 RPM e 4 L/min. Os
horizontes de previséo e controle foram definidos, respectivamente, por R =5heL =2h,ou
respectivamente 20 amostras e 8 amostras. O tempo de amostragem de aproximadamente 15
minutos € limitado pelo sistema de aquisi¢do da temperatura desenvolvido neste trabalho. A lei

de controle foi calculada de modo que a primeira a¢do do controlador fosse no maximo 100W
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para E(n) = 9°C para os R proximos instantes de amostragem. Desse modo, fazendo-se Q e P

matrizes identidades, tem-se que f = 0,03.

min J, = E@'QE(M) + fAU(m)" PAu(n) (4.24)
AU(n) = (STQS + P)"'STQE(n) (4.25)
S 0 0 0
[S; S, 0 0 ]|
Sé|S3 S, S 0 | (4.26)
ISy ko1 Sen o Sapaal

Para se validar o resultado encontrado, foram realizadas diversas simulacgdes a fim de se
averiguar o desempenho e a estabilidade do sistema realimentado. Esses dados se encontram
no Material Suplementar desse Capitulo (Apéndice B). Durante as simulac¢des, outros valores
para f tambem foram testados. Quanto menor o valor de f, melhor o desempenho obtido. Por
outro lado, quando f = 0, os valores das acOes de controle ndo poderiam ser reproduzidos
devido as limitacdes do sistema experimental. Com o valor escolhido, seriam necessarias duas
acoes de controle para se atingir o maximo da poténcia de saida permitida, ou seja, 200W.
Considera-se ainda, que durante as simulacdes, para f < 0,3, o0 sistema apresentava oscilagoes
incompativeis com as restricdes do crescimento microbiano. Portanto, ndo sendo indicado a

implementacdo de tal controlador.

Definido o ganho do controlador, salienta-se que o controlador preditivo atua
iterativamente a cada nova amostragem do processo. Assim, o algoritmo 1 mostra como o

mesmo foi implementado experimentalmente.
Algoritmo 1: Atuacédo do Controlador Preditivo no instante de tempo k

1° Passo: Agitacdo do meio fermentativo durante os periodos entre as amostragens da

temperatura do processo;

2° Passo: Aquisicdo da temperatura do meio fermentativo (Tm), temperatura da ambiente

externo do biorreator (To), temperatura do ar de entrada (Tin) € temperatura do ar de saida (Ta);

3° Passo: Simulagdo do crescimento microbiano para t = 0: k. Simulagdo dos efeitos do
crescimento microbiano no modelo do biorreator nas condi¢des operacionais (Tm, To, Ta, Tin)
det=k+1:k+R,sendoque Qp(k +1:k + R) = Qp(k);



130

4° Passo: Calculo do erro previsto, E(n), e céalculo das agdes de controle futuras, Au(n).
Qp(k+1) =Qp(k) + Au(1). Se t < 42h, retorna ao Passo 1.

4.4.3. Controlador Preditivo com Estimador Auto Ajustavel

O controlador desenvolvido foi implementado no biorreator, conforme o Algoritmo 1.
No inicio da fase de crescimento exponencial, em cerca de 10 horas do inicio do processo, 0
controlador ndo conseguiu compensar 0 aumento repentino da temperatura. Para o controlador
preditivo, esse erro esta relacionado com uma ma estimativa do inicio dessa fase. Durante esse
processo foi observado um erro no controle de fluxo de ar, que ficava com o fluxo de ar travado
em caso de diminuicdo rapida de temperatura. Isso gerou uma diminuicdo de 3°C na
temperatura do processo em cerca de 20 horas de seu inicio, conforme mostrado na Figura 4.4.
Essa diminuicdo foi compensada pelo controlador. A partir da 25% hora do processo a
temperatura do meio se manteve constante a 35°C, com alguns desvios devido ao método de
amostragem. Concluiu-se entdo, que esse desvio foi gerado porque as estimativas da biomassa

presente no biorreator eram menores do que as reais.

Figura 4.4: Temperatura do processo experimental controlado por um controlador preditivo com desvio
nas estimacoes.
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Figura elaborada pelo autor da tese.

O parametro da modelagem do crescimento microbiano que melhor descreve tal
comportamento é o fator de méxima biomassa por massa de substrato, (Xm). 1sso ocorre, pois,
0 mesmo tanto determina a velocidade do crescimento, quanto a méxima biomassa presente no
biorreator ao longo do processo. Desse modo, foi proposto um sistema de compensacgédo para a
estimacdo do crescimento microbiano do tipo Pl, no qual os erros da temperatura do meio

indicam o quanto a estimativa do modelo precisa ser corrigida. Este sistema é baseado nos
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conceitos de estimadores de estados e realimentacdo de estados, onde uma realimentacéo de

saida € utilizada para redefinir a dindmica dos estados do processo (Ogata, 1997; Chen, 1999).

A Figura 4.5 ilustra o conceito de estimagdo de estados em malha fechada para um
sistema linear, onde a saida do processo é utilizada para realocar a dindmica do modelo. Para o
caso do processo ndo linear em estudo, os blocos em série b, (sI—A)™! e ¢ sdo
correspondentes ao processo experimental da Figura 4.3, enquanto os blocos destacados pelo
quadrado de linhas tracejadas corresponde ao modelo/estimador do processo. O bloco [
corresponde & realimentacdo para correcdo do pardmetro Xu feita pelo controlador PI. A
Equacéo (4.27) mostra como a correcdo foi feita. Os indices 1 e 2 da Equacdo sao referentes as

fases de crescimento estabelecidas na modelagem do processo.

Os parametros do controlador Pl da Equacdo (4.27) foram obtidos baseando-se
primeiramente na dindmica do crescimento microbiano, visando zerar qualquer erro em até dez
periodos de amostragem. A combinacdo de valores foi simulada diversas vezes, de modo a se
obter uma relagéo entre velocidade de correcéo do parametro e estabilidade do mesmo. Valores
maiores para kp e Ti geravam oscila¢fes na saida do processo. Ja o valor de 0,6 foi utilizado,
pois no momento que o mesmo foi escolhido, pensava-se que a biomassa seria sempre menor
no biorreator de tambor agitado do que nas colunas. Apos a realizacdo dos experimentos,
constatou-se que essa prerrogativa ndo era verdadeira e que o valor ideal seria 1,0. Valor que

foi corroborado pelas simulagdes realizadas, cujos dados ndo séo mostrados.

t=k
Xm,, = XMLZ(U, T) <0,6 —0,20e(k) — 0,1 Z e(t)> (4.27)
t=0

Sendo que: e(k) = 1p(k) — Yy, (k) e Y,,(k) € o valor da temperatura média do meio no

instante k.

A Figura 4.6 mostra a simulacéo dos efeitos de varia¢fes no crescimento microbiano na
resposta do controlador. Na Figura 4.7 (a) e (e) foi admitido um crescimento microbiano
méaximo, (Xwm), igual ao modelo calculado no biorreator de colunas nas mesmas condigdes de
temperatura e umidade inicial do substrato, isto é, 34°C e 66%. Na Figura 4.7 (b) e (f) foi
admitido um crescimento maximo menor do que nas colunas (70% de Xwm) e na Figura 4.7 (c)
e (g) um crescimento maximo maior (130% de Xwm). Por dltimo, na Figura 4.7 (d) e (h), foi

testado como os controladores, respectivamente o original e o auto ajustavel, resolveriam o
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problema de acompanhamento da trajetdria para um crescimento microbiano maior do que o
esperado. Na Figura 4.6 (), (b), (c), (e), (f) e (g) sdo mostradas as respostas do controlador a
uma referéncia de temperatura constante, ja nas em (d) e (h) sdo mostradas a resposta para 0

acompanhamento do perfil de temperaturas proposto.

Figura 4.5: Analogia de uma estimador de estados linear com realimentacdo de saida.

u
> b A (sI— A7t ———) c y';
b
x 1 X
% ~k (+ e
)

— A-—lc

Figura adaptada de (Chen, 1999).

O indice utilizado foi um desvio médio da saida com relagdo a referencia, calculado
pela média da somatoria do mddulo dos erros. Os valores de MSME calculados para a Figura
4.6 estdo apresentados na ordem que segue: a) 0,28°C, b) 0,95°C, ¢) 0,50°C, d) 0,51°C foram
resultados do controlador original, e) 0,15°C, f) 0,11°C, g) 0,20°C e h) 0,30°C foram os
resultados do controlador auto ajustavel. Portanto, para todos os casos o controlador preditivo
auto ajustavel apresentou melhor desempenho no acompanhamento da trajetdria frente aos
diferentes distdrbios provocados. Além disso, salienta-se que esse tipo de mecanismo de
compensacdo pode ser bastante Gtil durante as fermentacbes, uma vez que a umidade do
substrato ndo é medida durante o processo, 0 que pode gerar dindmicas de crescimento distintas
da prevista. Onde n € o numero de amostras, Trs € a temperatura de referencia no instante k e

Tp é a temperatura média do processo no instante k.
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Figura 4.6: Respostas do controlador preditivo para diversas condi¢fes de crescimento microbiano e
referéncia de temperatura. Em (a), (b), (c) e (d) sd@o mostrados os resultados do controlador preditivio
original, enquanto em (e), (f), (g) e (h) sdo mostrados o do controlador adaptativo.
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Figura elaborada pelo autor da tese.

4.5. RESULTADOS EXPERIMENTAIS E DISCUSSAO

A Figura 4.7 mostra os resultados de ambos controladores avaliados para os dois tipos
de referéncias propostas, sendo que em (a) e (c) séo as respostas do controlador Pl, enquanto
(b) e (d) sdo as do controlador preditivo. Observa-se que o controlador Pl apresenta uma
resposta transitéria mais rapida do que a do preditivo. Isso, possivelmente, se deve a restricao
imposta & acao do Gltimo, o que tornou o Ultimo mais conservador. Observa-se, principalmente
para o controlador PI, que a resposta experimental apresenta caracteristicas de um sistema
superamortecido. Isso quer dizer que, as oscilacdes previstas durante as simulagbes sao
amortecidas no processo real, implicando na possibilidade de se utilizar um controlador com
acoes de controle mais acentuadas do que o atual. Por outro lado, ao se analisar as variacOes

das acOes desse controlador, é possivel observar que as mesmas ja possuem grande margem
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para aumento nos ganhos do controlador. Esse fendmeno esta relacionado com o ruido inerente
ao processo, que faz com que o controlador altere sua saida bruscamente entre as amostras de
temperatura. Os dados das a¢Ges de controle para ambos métodos sdo mostrados no material
suplementar deste Capitulo. As diferencas existentes na temperatura inicial do processo
estiveram relacionadas com a fase de secagem do substrato, na qual ndo foi possivel garantir
que a umidade final do substrato fosse sempre igual, conforme descrito no item 2.2. Como a
temperatura de secagem do processo foi de cerca de 80°C, uma umidade maior implica em
maior temperatura apds a adicdo do meio de cultura e da dgua para atingir 0s 66% de umidade
inicial requeridos. O percentual de &gua a ser adicionada foi estimado através da medida de

massa de agua residual do substrato lavado em uma balanga de umidade.

Figura 4.7: Resultado experimental do controle da temperatura do meio fermentativo.
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Figura elaborada pelo autor da tese.

Na Figura 4.7 (b), as condicdes iniciais da temperatura do processo foram diferentes
daquelas encontradas nas demais, o que gerou uma solucdo de controle diferente daquelas
observadas (a), (c) e (d). A natureza superamortecida do processo experimental é evidenciada
tanto na Figura 4.7 (b) quanto em (d), nas quais a temperatura do processo demora mais do que
0 previsto para alcancar a referéncia. Ao se analisar os resultados das a¢6es do controlador
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preditivo, constata-se que € possivel se aumentar o ganho do mesmo. Esses resultados séo
mostrados na Figura 4.8 (a) e (b) que mostram as acBes de ambos controladores,
respectivamente, para referéncia de temperatura constante e variavel. E importante observar
que, os valores de poténcia que sdo negativos foram estimados a partir da diferenca de 3°C na
observada temperatura da cuba entre quando o sistema de aquecimento/refrigeracdo esta
desligado e quando somente a refrigeracdo esta ligada. Pela Equagédo (4.1), para diminuir ou
aumenta 3°C na temperatura da cuba € necessario retirar ou colocar, respectivamente,
aproximadamente 40 W, ou 142 kJ/h.

Figura 4.8: Ac¢des de controle dos controladores Proporcional-Integrativo (PI) e Preditivo (Prd). Em (a)
acOes de controle para temperatura constante, em (b) para temperatura variavel.
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Figura elaborada pelo autor da tese.

Na Figura 4.7 (a) e (b), o pico de temperatura observado em torno de 10 horas do inicio
do processo estao relacionados com o inicio da fase de crescimento exponencial. Esses picos
ndo foram observados durante as simulacfes, pois possivelmente a velocidade prevista pelo
modelo é menor do que a observada experimentalmente. Ressalta-se que o pico também esta

relacionado com o fendmeno da realimentagéo positiva, o que dificulta ainda mais a atuagédo do
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controlador. Além disso, durante o inicio da fase de crescimento exponencial, o disturbio se

assemelha a um do tipo parabdlico, o qual ndo é controlavel por um controlador do tipo PI.

Considerando-se 0 regime permanente para a temperatura constante e para 0
acompanhamento da referéncia, ambos controladores possuem desempenho muito similar.
Visto que as condicdes iniciais dos processos foram diferentes, foram consideradas apenas as
medidas apds 8 horas do inicio do processo. O controlador Pl apresentou uma MSME de 0,34°C
para acompanhamento da referéncia constante e de 0,47°C para referéncia variavel. Ja o
controlador preditivo apresentou desvio médio de 0,44°C para acompanhamento da referéncia
constante e de 0,65°C para referéncia variavel.

O que realmente varia entre ambos séo as agdes de controle, principalmente quando as
mesmas precisam ser inferiores a zero, o que implica que o ar interno esta sendo trocado pelo
externo da cuba. O controlador preditivo apresentou a¢des de controle muito mais suaves do
que as do controlador PI, obtendo desempenho semelhante. As a¢des de controle mais intensas
do controlador PI proporcionaram um transitorio mais rapido para ambas as referéncias
estudadas. Isso implica que o controlador preditivo ainda possui uma boa margem para aumento
do seu ganho, resultando em periodos de transitério menores do que os atuais. Mesmo para o
controlador PI ainda é possivel aumentar o ganho proporcional, porém com margem menor do

que a do preditivo.

Ao se considerar as margens para aumento de desempenho dos controladores, o
controlador preditivo auto ajustavel € melhor do que o controlador PI. Por outro lado, ha que se
levar em conta o tempo necessario para o desenvolvimento de cada controlador. Nesse caso, 0
controlador P1 foi mais facilmente desenvolvido e implementado do que o preditivo, apresentou
desempenho semelhante, porém menor margem de desenvolvimento/aprimoramento para um

processo de FES.

4.6. CONCLUSAO

Nesse capitulo foram desenvolvidos dois tipos de controladores para compensar a
temperatura de um processo de FES frente aos distlrbios gerados pelo crescimento microbiano,
atuando na temperatura da parede do biorreator, na agitacdo e na aeracdo do processo,
simultaneamente. Tanto o controlador Pl quanto o preditivo baseado em modelo apresentaram

performances semelhantes em relacdo a minimizagao do erro entre a temperatura média do meio
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fermentativo e a referéncia estabelecida. A grande vantagem que o controlador Pl teve foram
as facilidades em seu desenvolvimento e implementacdo. Ja o controlador preditivo apresentou
maior margem para aprimoramento de desempenho e aplicacdo como estimador de estados do

processo.

Salienta-se que, o controlador baseado em modelo somente obteve maior margem para
desenvolvimento ap0s 0 uso do mecanismo de auto ajuste na estimagéo dos estados do processo.
Para um processo bioldgico, com as incertezas na modelagem, ndo seria de esperar que um
controlador preditivo zerasse o0 erro na temperatura do processo, ja que suas estimativas
possivelmente estariam erradas. Portanto, o estimador desenvolvido nesse trabalho é capaz de
compensar incertezas nos mecanismos de crescimento e na umidade do meio, que séo estados
ndo medidos durante o processo. Variagdes no crescimento ainda podem ser compensadas
alterando-se o parametro que simula a adaptacéo celular ao meio, permitindo que mesmo 0s

picos do inicio da fase de crescimento exponencial sejam minimizados.
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5. CONCLUSOES DA TESE

O primeiro objetivo deste trabalho foi desenvolver um modelo matematico para
representar o crescimento microbiano em fermentacdo em estado sélido e sua producdo de
enzimas. Com o uso da metodologia utilizada, 0 modelo foi capaz de representar a dindmica

microbiana em uma ampla faixa de temperaturas, que variou entre 27°C e 43°C, e também de

umidade inicial do substrato, de 1'5/1% até 1'94/1ﬂ (massa de agua por massa de substrato

m

seco). Além disso, 0 modelo foi capaz de representar os efeitos negativos do aumento da
temperatura na viabilidade metabdlica do microrganismo durante o processo. Esses resultados
foram validados através de experimentos. A ampla faixa operacional modelada e a abordagem
da ponderacdo na interpolacdo dos parametros conferem duas contribuicfes desse trabalho para
a fermentacdo em estado sélido. Também, com esse modelo, ndo somente novos métodos de
otimizacdo do processo poderdo ser empregados, mas também poderd ser utilizado no

aprofundamento do conhecimento da dindmica desse processo em biorreatores de maior porte.

O algoritmo de busca e otimizagdo do processo baseado em modelo foi desenvolvido
com o objetivo de se encontrar um perfil de temperaturas que pudesse aumentar a producéo
enzimatica em um periodo curto de processo. Mas para aumentar a confianca da resposta deste,
foi necessario desenvolver simultaneo do modelo do processo, 0 que se tornou uma rotina
iterativa de aprimoramento da modelagem que pode ser empregada em outros estudos. Para a
enzima estudada, o melhor perfil encontrado foi uma temperatura constante a 32°C. Esse
algoritmo pode empregado a qualquer processo cuja modelagem tenha sido realizada em ampla

faixa operacional, necessitando apenas rever o equacionamento e os parametros do modelo

Nesse trabalho, foi provada a eficiéncia dos controladores do tipo proporcionais-
integrais. Na maioria dos artigos cujo objetivo é controle do processo de FES, nos quais 0
método de Ziegler-Nichols é aplicado, esses controladores sdo utilizados apenas como métodos
de comparacdo. Foram quantificadas a estabilidade desse controlador, cujos parametros foram
ajustados por diferentes métodos, incluindo o ZN, o qual ndo atendeu aos critérios de
estabelecidos. O Unico momento em que o controlador ndo foi capaz de resolver o problema de
controle foi durante a fase de aceleracdo do crescimento microbiano, cujo perfil de distarbio se
os controladores PI’s ndo sdo capazes de lidar. Os resultados apresentados para esse controlador
foram melhores do que qualquer outro encontrado na literatura, considerando-se o tanto o

transiente inicial quanto o regime permanente.



146

O controlador preditivo, foi inicialmente desenvolvido com a modelagem realizada em
colunas, apresentou desvios com relacdo a referéncia. Foi presumido que a causa desse
resultado foi justamente a diferenca entre as dinamicas de crescimento em biorreatores de
diferentes tipos. Para resolver esse problema, foi empregado um procedimento adaptativo para
um dos parametros de crescimento microbiano. Essa solucdo, que além de novidade na &rea,
permite a estimativa de diversos estados do processo, dependendo da instrumentagéo utilizada.
O controlador preditivo apresentou um desempenho de controle semelhante ao do controlador
Pl. Porém, quando observadas as acGes de cada controlador, o preditivo apresenta maior
margem para desenvolvimento, pois apresentou amplitude de movimentacdo menor do que a
do PI. Isso permite que a ponderacdo das agOes de controle empregada durante o ajuste do
mesmo seja diminuida, gerando acbes de controle maiores e, consequentemente, menores

tempos de transitorio.

5.1. TRABALHOS FUTUROS

Como frentes que ainda podem ser aprimoradas desse trabalho, encontram-se 0s
controladores. Conforme descrito, o uso de controladores em cascata pode contribuir para a
obtencdo de uma resposta mais precisa na temperatura do processo. Para tal, serdo necessarios
novos estudos acerca das varidveis de saida do processo e a interacdo das mesmas com as
variacdes medidas na temperatura. As analises de estabilidade relativa serdo fundamentais para

garantir a estabilidade desse tipo de malha de controle.

Considerando as variaveis de saida ndo medidas nesse trabalho, CO», temperatura e
umidade relativa do ar, essas podem auxiliar nas estimativas de como deve atuar um controlador
preditivo baseado em modelo. Mais ainda, poderdo ser Uteis na observagdo de estados que
seriam dificilmente mensuraveis, tais como a biomassa ou a massa de substrato ainda presente.
Essas medidas podem retornar aumentar a precisdo do balanco de massa de dgua do processo.

O que por sua vez, melhoraria 0 acompanhamento da trajetoria.

Por fim, a frente que pode ser a mais importante para a viabilizagdo da FES em escala
industrial é o estudo dos efeitos da agitacdo sobre a biomassa presente. Alguns estudos
mostraram que agitacOes excessivamente elevadas levam a perdas na produtividade. Também
mostraram que, sob as mesmas condic¢des de agitacdo intensa, ao se utilizar a metade massa de
substrato foi obtida uma maior produgdo que na condi¢cdo nominal de massa de substrato para

0 biorreator utilizado (Stuart et al., 1999). Essas consideragdes mostram que ndo é somente
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velocidade de movimentacdo das pas estdo associadas as perdas, mas também a energia imposta

pelo movimento das pas na massa deslocada.

Estudos futuros podem ser realizados em diferentes escalas de biorreatores de tambor
agitado, com diferentes massas de substrato e agitacGes relacionados a energia cinética de tal
movimento. O controlador preditivo com estimador auto ajustavel podera colaborar com as
estimativas do crescimento da biomassa, devendo ainda serem considerada a producdo de

enzimas.
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6. CONSIDERACOES PESSOAIS

O inicio dessas consideracfes se dd com uma demonstracdo realizada na disciplina
SMA-304 Algebra Linear do ICMC/USP. Essa dizia: prove que 0 + 0 = 0. O principal aspecto
dessa afirmacéo era demonstrar a existéncia de um elemento neutro em qualquer adi¢éo. Isso
quer dizer, parte-se de uma hipdtese: existe um elemento que nao altera nenhuma caracteristica
do sistema em que atua. Mais do que isso, € necessario provar que essa hipdtese € verdadeira
através do uso correto das propriedades do sistema matematico. A propriedade que prova isso
é a propriedade comutativa. Assim, se existir algum outro elemento 0’, que seja neutro e
pertencente a0 mesmo espaco vetorial de 0, a prova é simples: 0’ =0+ 0" =0"+ 0 = 0. De
maneira geral, a prova menciona anteriormente tem por implicacdo a de criagdo um caminho

que possibilita validar uma determinada hip6tese, por mais simples que seja.

Com o pensamento de que foi possivel levantar uma hipétese, fez-se necessario prova-
la. Foi exatamente essa a intencao do capitulo sobre modelagem e otimizacdo do processo, no
qual foi admitida a hip6tese de que existia um caminho para o perfil de temperaturas que levaria
a uma producdo maior de enzimas do que com 0 processo em temperatura constante. Para se
alcancar tal objetivo, foi necessario aplicar e desenvolver um modelo matematico para o
processo fermentativo. Aplicar e desenvolver um método de otimizacdo para procurar um
possivel perfil de temperaturas para cada momento do processo que trouxesse uma melhora no

desempenho do processo.

A demonstracdo da existéncia ou ndo de tal hipétese passou primeiramente pelo
aprofundamento do conhecimento do processo, cuja qualidade da modelagem foi melhorada a
cada rodada de avaliagdo dessa. O fator estatistico ndo foi excluido desse processo, mas esteve
presente apenas como elemento determinante do intervalo de confianca das solucdes obtidas.
No inicio do procedimento de modelagem e otimizacdo do processo, os resultados pareciam
promissores. Contudo, uma vez aperfeicoados o0 modelo e o procedimento de otimizagdo dos
perfis de temperatura, observou-se que o melhor perfil de temperaturas era uma constante a

32°C, contrariando a hipotese feita.

Mesmo que a hipotese ndo tenha sido comprovada, o caminho realizado para a
demonstracdo da mesma implica em um ganho para a modelagem do processo, visto que a
mesma é capaz de descrever o desenvolvimento microbiano ndo somente em diversas condigdes

ambientais, mas também, o efeito das variacbes dessas nos mecanismos de crescimento. Por
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consequéncia, também na producdo de enzimas. Desse modo, o pensamento algébrico

matematico pode auxiliar no desenvolvimento do processo de fermentacdo em estado sélido.
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APENDICE A - MATERIAL SUPLEMENTAR DA
MODELAGEM DO PROCESSO

Na Figura A.1, sdo mostradas as superficies interpoladas para cada um dos parametros
do modelo de crescimento microbiano. Para o crescimento especifico (u), a superficie € similar
ao que é previsto na literatura (Mitchell et al., 2006), onde se espera uma superficie de 2° grau
ou de 4° grau com concavidade para baixo. Nao foram realizados experimentos em condicoes
com maior umidade inicial do substrato, pois 0 mesmo ja se encontra no limiar da saturacéo.
Dito isto, pode-se considerar que os valores de crescimento especifico diminuiriam rapidamente

com o aumento da umidade inicial do substrato, assemelhando-se ao previsto na literatura.

A velocidade de morte/desativacédo celular ndo acompanha a prevista na literatura, em
que seriam previstos valores maiores conforme aumenta-se a temperatura. Foi realizado um
experimento a 46°C e 51% de umidade inicial do substrato, porém nao foi possivel calcular os
parametros, uma vez que ndo foi observado nenhum crescimento celular. Pode se considerar
nesse caso que o valor de kq € maior do que o valor de p, porém a falta de dados em outras

condigdes de umidade ndo permite uma extrapolacéo de tais valores com confiancga.

J& para os valores de méaxima formacdo de biomassa por massa seca, nota-se que
temperaturas mais altas (40°C) favorecem o crescimento primario, enquanto temperaturas
menores (32°C) o crescimento secundario. Fica claro com isso que a temperatura influencia
significativamente nos mecanismos de crescimento microbiano. Esse comportamento se torna
mais claro ao se observar a velocidade de adaptacdo do microrganismo ao meio e o tempo de
inicio da segunda fase de crescimento. Quanto menor a temperatura, mais tempo o fungo
demora para crescer. Ja ao contrario, para temperaturas mais elevadas, a tendéncia é que todo
0 metabolismo seja acelerado. Seria esperado com esse comportamento, que a formacéo de
produtos relacionados com o crescimento seja maior em temperaturas maiores e para o caso de
produtos nao relacionados com o crescimento, maiores em temperaturas menores. Essa questao
poderé ser aprofundada em trabalhos futuros, através da realizacdo de experimentos e simulacéo

do processo.
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Figura A.1: Curvas de nivel da interpolacdo polinomial quadréatica para os pardmetros da Tabela 3.

kd

0.03 7

<

Temperatura (°C)
Temperatura (°C)

35 40 45 50 55 60 65 35 40 45 50 55 60 65
Umidade Inicial do Substrato (%) Umidade Inicial do Substrato (%)

XM2

XM
44
42 /
40
& -~
< 38p g
© Q ©
E s 5 2
g 36- > 8 =
Q | (=} [ o
Q " Q.
£ 341 £
2 e
32F ul
\
30 \ —
.
28
26;— 1
35 40 45 50 55 60 65 35 40 45 50 55 60 65
Umidade Inicial do Substrato (%) Umidade Inicial do Substrato (%)
lag2
r 26
g 50
" 5% X
= = pd - - 4
=1 [0}
g 5 =
g £
g < E
2 2 Fo22

35 40 45 50 55 60 65 35 40 45 50 55 60 65
Umidade Inicial do Substrato (%) Umidade Inicial do Substrato (%)



153

Analisando as curvas da Figura A.2, é possivel observar que ao se aumentar a
temperatura do processo, a formacdo de produtos se torna mais associada aos processos
crescimento celular, enquanto a diminuicdo da mesma acarreta uma ndo associagdo da formacao
dos produtos ao crescimento celular. Pode-se entende que isso ocorre devido a diminuicdo da
velocidade de crescimento e, uma vez que o substrato também é consumido mais lentamente, o
microrganismo dedica a formag&o de produtos a outros processos e ndo o crescimento.

Figura A.2: Curvas de nivel da interpolacdo polinomial quadratica para os parametros da Tabela 4.
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Observa-se na Figura A.3 que o modelo foi capaz de representar adequadamente o
processo em diversas condicBes operacionais. No entanto, salienta-se que a ponderacdo
utilizada visou uma melhor descricdo do processo em condi¢bes cuja umidade inicial do
substrato era de 66%. Por esse motivo, o crescimento microbiano nédo foi preciso em todas as
condicBes operacionais. A mesma consideracdo € valida para a formacéo das enzimas, que, por
outro lado, foram representadas com maior precisdo nas condi¢des operacionais da figura.
Figura A.3: Comparacdo entre a resposta experimental e a resposta do modelo (com intervalo de

confianca) das enzimas CMCase, xilanase e do CO,, nas condigdes: (a) USI=62% e T=31°C, (b)
USI=62% e T=43°C, (c) USI=60% e T=40°C e (d) USI=60% e T=34°C.
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APENDICE B - MATERIAL SUPLEMENTAR DO CONTROLE
DO PROCESSO

A Figura B.1 mostra o resultado do ajuste dos parametros do modelo assumido para o
biorreator desenvolvido, Equaces (4.1) a (4.4). Os parametros foram ajustados para cada uma
das Figuras apresentadas e posteriormente interpolados por uma superficie polinomial de 1°
grau. As diferencas observadas entre o resultado do modelo e o experimental sdo devidas a
disturbios ndo modelados na cuba de aquecimento do biorreator. Observa-se que, descontados
os disturbios, 0 modelo se apresentou preciso o suficiente para representar o processo de
aguecimento do meio fermentativo, considerando que foi requisito dos controladores

desenvolvidos serem robustos as imprecisdes do modelo.

Figura B.1: Comparacdo entre a resposta do modelo de transferéncia de calor do meio fermentativo e a
resposta experimental. As condicfes experimentais foram: (a) Fluxo de 6L/min e agitacdo de 0,5 RPM,;
(b) Fluxo de OL/min e agitacdo de 3,0 RPM; (c) Fluxo de 6L/min e agitacdo de 3,0 RPM; (d) Fluxo de
OL/min e agitacdo de 0,5 RPM; (e) Fluxo de 8L/min e agitacdo de 0,5 RPM; (f) Fluxo de 8L/min e
agitacdo de 3,0 RPM; (g) Fluxo de 4L/min e agitagdo de 1,75 RPM; (h) Fluxo de 3L/min e agitacdo de
1,75 RPM; (i) Fluxo de 6L/min e agitacdo de 1,0 RPM. A barra de cores lateral da cada figura indica o
namero de ocorréncias observadas em cada conjunto de amostras.
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A Figura B.2 apresenta algumas respostas do procedimento de ajuste das ponderacfes
das acOes de controle. No caso, quanto menor f, maior serd a amplitude das agdes do
controlador, e menor sera o tempo de transiente no inicio do processo. Por outro lado, como
pode ser visto na Figura B.3, um controlador muito rapido pode gerar instabilidade no processo,
dado o numero de oscilages observadas para f=0 em ambas as referéncias avaliadas. Na Figura
B.4 sdo apresentadas as a¢Oes do controlador Proporcional-Integral ajustado por diferentes
métodos. Observa-se em todos 0s casos que esse controlador apresenta maiores oscila¢fes do
que o preditivo. Considera-se com isso que a margem para aprimoramento do controlador

preditivo € maior do que a do controlador PI. Contudo, conforme € visto na Figura B.5, quando
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comparado com a Figura 4.6, o controlador PI lida facilmente com variagbes no processo
fermentativo, como foi o caso do maximo crescimento. Ja para o controlador preditivo, foi

necessario desenvolver um mecanismo adaptativo para resolver o mesmo problema.

Na Figura B.6 é apresentada a distribuicdo espacial da temperatura no interior do
biorreator em funcdo do tempo. A cada 15 minutos foram colhidas noventa amostras ao longo
do percurso da sonda de temperatura, sendo que as medidas sao tomadas na sequéncia numérica
apresentada nas figuras. Observa-se que as temperaturas sao menores na parte do biorreator que
fica em contato com a abertura da cuba que acomoda a sonda, e que a temperatura é um pouco
maior na parte central do biorreator. Esse efeito possivelmente se deve ao fato do aquecedor
ficar localizado na parte central da cuba, com fluxo de ar quente sendo direcionado para baixo
e no centro do biorreator. Esse tipo de efeito pode ser minimizado através de uma jagqueta

térmica ou mesmo através de um conjunto de pas agitadoras mais eficientes do que as atuais.

Figura B.2: Respostas do controlador preditivo para diferentes ponderacdes das agdes de controle. Em
(@) e (e) tem-se f=0, em (b) e (f) f=0,012, em (c) e (g) f=0,1 e em (d) e (h) f=0,5.
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Figura B.3:

160

Simulagéo das agdes do controlador preditivo para diferentes ponderacfes das acfes de

controle. Em (@) sdo mostradas as respostas para referéncia constante e em (b) para referéncia de
temperatura variante no tempo.
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Figura B.5: Respostas do controlador P1 ajustado pela metodologia SIMC para diversas condicbes de
crescimento microbiano e referéncia de temperatura. Em (a) e (e) sem variagdes para Xw, (b) e (f), foi
admitido um crescimento maximo maior do que nas colunas (130% de Xwm), em (c) e (g) um crescimento
méaximo menor (70% de Xm) e em (d) e (h) 70% de Xm parat = 15 horas e 130% de Xy parat = 15
horas.
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Figura B.6: Gréaficos da dispersdo da temperatura no interior do biorreator para as diferentes
referéncias/metodologias utilizadas. Em (a) controlador Pl a 34°C, em (b) preditivo a 34°C, em

(c) Pl acompanhando o perfil de temperaturas 3 e em (d) o preditivo acompanhando o perfil.
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